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II   Abstract 
Abstract 
A mixture of argon and hydrogen is used as plasma gas in a thermal plasma synthesis 
for the production of silicon carbide. Next to argon and hydrogen, the exhaust gas of 
the ceramic synthesis contains carbon monoxide. Since argon is an expensive gas, the 
plasma gas needs  to be  recycled. For  this purpose,  the carbon monoxide has  to be 
removed from the exhaust gas. The applicability of a membrane based gas separation 
process for this separation task was investigated in this study. 
A  process  route  combining  a  water‐gas  shift  reaction  with  a  subsequent  gas 
separation was  identified  as  the most  promising  route  based  on  an  experimental 
screening of commercial polymer membranes. Experimental data were also applied 
for  the  validation  of  a  gas  permeation model  in  a  commercial  equation‐oriented 
modeling  environment.  This  model  was  implemented  in  a  commercial  process 
simulations  software.  In  the gas permeation unit  the  carbon dioxide and hydrogen 
resulting from the water gas shift have to be separated. In the two‐stage membrane 
process  the  application  of  different  membrane  materials  (polyimide,  PEO  based 
Polyactive) and  the adaptation of  the membrane areas  in  the  two  stages allow an 
independent adjustment of  the hydrogen and carbon dioxide concentrations  in  the 
product  stream. After  compensating  the argon  losses  caused by  the gas  treatment 
process, the recycled gas stream complies with the stream composition required for 
the  plasma  gas.  Hybrid  processes  were  investigated  as  an  alternative  to  the 
membrane  stand  alone  process.  The  techno‐economic  analysis  of  the  different 
processes indicated the advantageousness of the membrane‐stand‐alone process and 
a hybrid process combining a chemical absorption and a membrane unit. 
The gas stream at  the outlet of  the water gas shift  reactor  is saturated with water. 
Therefore,  the  influence of water vapor on  the membrane  separation performance 
had  to  be  investigated.  The  simulation  model  was  extended  and  validated  by 
experimental data for saturated feed gas streams. Depending on the feed pressure an 
up  to  50%  higher membrane  area  demand was  determined, while  the  achievable 
argon recovery remained nearly unchanged. 
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Zusammenfassung 
Bei der Nutzung eines  thermischen Plasmareaktors zur kontinuierlichen Herstellung 
von Siliziumkarbid wird ein aus Argon und Wasserstoff bestehendes Gasgemisch als 
Plasmagas  eingesetzt.  Da  bei  der  Keramiksynthese  Kohlenstoffmonoxid  als 
Nebenprodukt  anfällt,  ist  eine  Gasabtrennung  notwendig,  bevor  das  Plasmagas 
wiederverwendet werden kann. Die Nutzung eines membranbasierten Prozesses für 
diese Trennaufgabe wurde im Rahmen dieser Dissertation untersucht. 
Auf Basis  einer  experimentellen Charakterisierung der  Trennleistung  kommerzieller 
Polymermembranen  hinsichtlich  verschiedener  Gasgemische  wurde  eine  Prozess‐
Route  bestehend  aus  einer  Wassergas‐Shift‐Reaktion  mit  anschließender 
Gastrennung  für  eine  weitere  Prozessentwicklung  ausgewählt.  Ein 
Gaspermeationsmodell wurde mit Hilfe von experimentellen Daten validiert und  für 
Prozesssimulationen  verwendet.  Der  durch  die  Wassergas‐Shift‐Reaktion 
entstandene  Wasserstoff  und  das  Kohlenstoffdioxid  sollen  mittels  Membranen 
abgetrennt werden. In einem zweistufigen Membranprozess ermöglichen der Einsatz 
verschiedener  Membranmaterialien  (Polyimid,  PEO‐basiertes  Polyactive)  und  die 
Anpassung der Membranflächen  in den beiden Stufen eine unabhängige Einstellung 
der  Wasserstoff‐  und  Kohlenstoffdioxidkonzentrationen  im  Produktstrom.  Nach 
Ausgleich  der  bei  der Gasaufbereitung  auftretenden Argonverluste werden  die  für 
das  Plasmagas  vorgegeben  Randbedingungen  eingehalten.  Zusätzlich  zu  den 
Membranprozessen  wurden  Hybridprozesse,  bestehend  aus  einer  konventionellen 
CO2‐Abscheidung  und  einer  Membraneinheit,  untersucht.  Bei  der  technisch‐
ökonomische  Bewertung  der  verschiedenen  Prozesse  wiesen  der  zweistufige 
Membranprozess  und  ein  aus  chemischer  Absorption  und  Membranstufe 
bestehender Hybridprozess die höchsten Potentiale auf. 
Da der Gasstrom nach der Wassergas‐Shift‐Reaktion wasserdampfgesättigt ist, wurde 
zusätzlich der Einfluss des Wasserdampfes auf die Membrantrennleistung untersucht. 
Hierzu wurde  das  Simulationsmodell  erweitert  und mit  experimentellen Daten  aus 
Messungen mit wasserdampfgesättigten  Feedströmen  validiert.  Je  nach  Feeddruck 
wurde ein bis zu 50% erhöhter Membranflächenbedarf  festgestellt, wohingegen die 
erzielbare Argonausbeute unverändert blieb. 
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1 Introduction
2   Introduction 
1.1 The high value of waste tires 
Every  year,  almost  1  billion  tires  are  produced  worldwide  and  an  almost  equal 
quantity of  tires  is  removed  from vehicles.  In Europe,  there are 3.5 million  tons of 
waste  tires  yearly  [1].  The  current  European  Union  (EU)  waste  policy  aims  at 
preventing  the  production  and  promoting  the  reuse  and  recycling  of  unavoidable 
waste. The worst option for waste treatment  is the disposal to  landfills.  It results  in 
total  loss of  resources,  i.e.  these  resources are not available  for new products and 
virgin resources have to be used [2]. Therefore, the EU has forbidden the  landfill of 
entire waste tires since 2003 and the landfill of shredded tires since 2006 [3]. Next to 
the  legal regulations, the high value of the bounded resources  is a reason for waste 
tires recycling. Table 1‐1 summarizes the composition of tires. The main component 
is  rubber which  consists  for  the most  part  of  organic materials  and  is  a  valuable 
source of hydrocarbon feedstock [5]. 
The reutilization alternatives for waste tires are classified to three groups: tire reuse, 
material  recycling  and  thermo  chemical  recovery.  For  tire  reuse,  the  tires  can  be 
retreaded.  Most  tire  treads  wear  out  due  to  the  contact  with  the  road  surface 
without  any  further  damage  of  the  tire.  These  tires  can  be  remanufactured  by 
replacing the tread in a vulcanization process, so the high value tire material is reused 
in  large quantity and only around one  third of energy  is  required  to  retread a  tire 
compared to a new tire [4]. Nevertheless, damaged tire cases cannot be retreaded, 
so  that  tire  retreading  can  only  reduce  the  amount  of  end‐of‐life  tires.  After 
shredding  and  grinding,  the  rubber  components  of  the  tires  can  be  reused.  The 
granulate  is used for  instance  in sport‐ and playgrounds,  in road paving materials or 
in shoe soles [5‐6]. The demand for this scrap rubber is limited and the high value tire 
is degraded to a low‐value product [4]. 
 
Table 1‐1. Main components of tires [5]. 
Component  wt.%  Function 
Rubber  45‐47  Structural strain 
Carbon black  21.5‐22  Improved physical properties 
Steel  16.5‐25  Structural skeleton 
Textile  5.5  Structural skeleton 
Zinc oxide  1‐2  Catalyst 
Sulfur  1  Vulcanizing agent 
Additives  5‐7.5  Various 
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Furthermore, three main thermo chemical conversion methods are known for waste 
tire  treatment:  combustion,  pyrolysis  and  gasification.  The  main  user  of  tire 
combustion  is  the  cement  industry.  Ungrounded  tires  are  co‐combusted  as  a 
secondary fuel with coal to provide the high amount of required heat. In comparison 
to coal, tires have a higher heating value and cause less emission. Tires are also used 
as  a  fuel  for  the  production  of  steam,  electrical  energy,  paper,  lime  and  steel  [7]. 
While heat generation is the objective of combustion, pyrolysis and gasification focus 
on  the chemical conversion of  the high chemical energy  to valuable  solid,  liquid or 
gaseous products [8]. The gasification of waste tires generates a hydrogen rich syngas, 
but  also  a  high  carbon‐rich  char  fraction.  This  char  is  generally  used  as  a  semi‐
reinforcing  filler  or  as  activated  carbon.  However,  pilot  and  industrial  gasification 
applications indicate a low process economy without a valuable usage of the char and 
necessitate  process  improvement.  The  TyGRe  project  focuses  on  a  process 
development including waste tire gasification combined with a valuable utilization of 
the char [9]. 
 
1.2 The TyGRe project 
The  research presented  in  this  thesis has been carried out within  the project "High 
added value materials from waste tyres gasification residues" (TyGRe), funded by the 
European  Commission  in  the  Seventh  Framework  Program.  A  consortium  of  nine 
partners focused on sustainable recycling of waste tires. 
The project targeted at coupling a gasification unit and a ceramic synthesis for silicon 
carbide production to gain a second high value product along with the syngas  from 
the tire recycle process to improve process economy. 
The investigated process design is shown in Figure 1‐1. The waste tires are shredded 
and  the  metallic  fraction  is  separated.  After  gasification,  silica  containing  waste 
material as scrap glasses is added to the char. In the ceramic synthesis, silicon carbide 
is formed by thermal plasma treatment. The silicon carbide is used for manufacturing 
silicon carbide filters. The syngas, resulting from the gasification, but also the plasma 
gas  of  the  ceramic  synthesis  are  treated  for  gas  purification.  The  plasma  gas  is 
recycled back to the synthesis reactor. CO2 sequestration is considered for the syngas. 
The flammable components of the gas streams are used to generate electrical energy 
using gas engines [9]. 
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Figure 1‐1. Concept of the TyGRe process (based on [9]). 
 
A gas separation unit  for plasma gas recycling has been developed at the Aachener 
Verfahrenstechnik  ‐  Chemical  Process  Engineering (AVT.CVT)  at  RWTH  Aachen 
University. The research results are presented in this thesis.  
For  the  synthesis  of  silicon  carbide,  thermal  plasma  synthesis  is  currently  under 
investigation.  In  contrast  to  the  state‐of‐the‐art Acheson process  [10],  the  thermal 
plasma  synthesis  of  silicon  carbide  allows  smaller  grain  sizes,  less  oxygen 
contamination  and  a  continuous  process  [11].  Silica  and  the  char  react  to  silicon 
carbide and  carbon monoxide  in  the  ceramic  synthesis process. The  reaction  takes 
place at temperatures ranging from 1400 °C to 2100 °C: 
SiO2(s) + 3C(s) ⇌ SiC(s) + 2CO(g)  (1‐1) 
An argon‐hydrogen mixture is used as plasma gas [12]. Therefore, the exhaust gas of 
the  ceramic  synthesis  unit  contains  argon,  carbon  monoxide  and  hydrogen.  For 
plasma  gas  recycle,  the  carbon  monoxide  has  to  be  separated  for  shifting  the 
equilibrium of the reaction toward formation of the desired SiC product.  
Since membrane processes became an  industrial alternative  for gas separation next 
to  the  conventional  technologies  such  as physical  adsorption,  chemical or physical 
absorption  and  cryogenic  fractioning  [13‐15],  the  application  of  membranes  was 
investigated.  
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The membrane  process  development  started  with  the  analysis  of  the  separation 
performance of various gas permeation membranes. Based on these results, the most 
promising materials have been selected. Polymeric membranes are used in almost all 
industrial gas separation processes [13]. Despite the high number of known polymers 
and polymer blend membranes, only a few polymer gas permeation membranes are 
commercially  available  [16].  For  the  construction  of  a  pilot  separation  unit,  a 
sufficient membrane area had to be made available, so that the membrane selection 
was  restricted  to  commercial  polymer  membranes.  Simulation  models  were 
implemented  for  the  different  membrane  modules  to  represent  the  module 
separation performance. The simulation models were used to calculate and analyze 
the  module  configuration  and  to  design  a  final  process  layout.  Finally,  the 
demonstration plant was built according to the simulation results. 
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Figure 1‐2. Proceeding of a membrane process design. 
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1.3 Outline of the thesis 
This thesis describes the results of a membrane process design for argon plasma gas 
recovery. The tools for process development, a testing facility for experimental data 
and a module model for simulation results, are illustrated. Experimental data enable 
membrane  selection  and  model  validation.  Simulation  of  membrane  stand‐alone 
processes and membrane hybrid processes demonstrate the separation performance 
of potential processes. While an ideal dry gas is assumed for the process design, the 
influence of water vapor is discussed in a separate chapter. 
Chapter 2 describes the fundamentals for this study. First, the basics of mass transfer 
through  dense  polymer  membranes  are  illustrated.  Then,  the  design  of  a 
multifunctional gas permeation  facility  is presented. The  setup was constructed  for 
single  gas  tests  as  well  as  for  gas  mixture  tests  with  up  to  seven  components. 
Membrane  samples  and membrane modules  can  be  characterized.  The  setup was 
used to achieve the experimental results presented in this thesis. 
Chapter 3 investigates potential membrane based processes for argon recovery. Five 
commercially  available  polymeric  membranes  are  analyzed.  Based  on  the 
experimental results, a process combining a water gas shift reaction and a membrane 
gas separation unit is selected. Experimental data of gas mixtures are used to validate 
a  hollow‐fiber  module  model  in  Aspen  Custom Modeler.  The  validated model  is 
applied to determine characteristic diagrams of module separation performance. 
Chapter  4  describes  two‐stage membrane  processes  combining  a  polyimide  and  a 
polyethylene  oxide  based  Polyactive membrane  for  argon  recovery.  The  validated 
membrane  model  was  implemented  in  Aspen  Plus  to  simulate  the  process 
performance. Since the gas treatment costs are crucial for industrial application, the 
evaluation of the process is based on an economic analysis. 
Chapter  5 presents membrane hybrid processes as an alternative  for a membrane 
stand‐alone unit. Amine gas  treatment using a monoethanolamine and pressurized 
water scrubbing  for CO2 capture combined with a membrane unit  for H2 separation 
are  investigated.  The membrane  hybrid  process  performance  is  compared  to  the 
simulation results of a stand‐alone membrane unit. The process evaluation is carried 
out based on an economic analysis. 
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Chapter  6  discusses  the  influence  of  water  vapor  on  the  polyimide  membrane 
module, since the feed gas is saturated with water downstream of the water gas shift 
reactor. The gas separation model for the hollow‐fiber module has been extended to 
represent the module separation performance for humid gases. This modified model 
is validated by experimental data. On the basis of further simulations, the  influence 
of the water vapor on the module performance is described. 
Chapter 7 summarizes the main results of this thesis and gives an outlook on the next 
steps to take the developed process to application. 
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2.1 Mass transfer through polymer membranes 
Dense  polymer membranes  are  the  commonly  used membranes  for  industrial  gas 
separation processes. The mass transfer in and at dense membranes is well described 
in literature [1‐9]. This chapter gives a condensed overview on mass transfer in dense 
membranes according to the solution‐diffusion model based on this cited  literature, 
where detailed information can be found. 
The  permeation  of  gases  through  dense  membranes  is  a  concentration  driven 
separation  process.  The  partial  pressure  difference  between  the  feed  and  the 
permeate generates the driving force for the respective gas components. During the 
permeation process,  the gas molecules absorb  into  the membrane polymer on  the 
feed side, diffuse  through  the membrane and desorb on  the permeate side  (Figure 
2‐1). Gas diffusion in non‐porous structures can be described by Fick's first law: 
z
c
Dn M,kM,kk ∂
∂⋅−=′′&   (2‐1) 
Sorption models describe the correlation between the equilibrium concentration ck,M 
in  the  membrane  and  the  pressure,  temperature  and  concentration  of  the 
circumfluent  phase.  Assuming  the  same  interdependencies  between  similar  and 
different molecules for low gas concentrations in the polymer, the correlation can be 
expressed by Henry's law: 
kkM,k pSc ⋅=   (2‐2) 
with Sk as the concentration‐independent solubility coefficient of a component k in a 
certain membrane. Combination of  Equation  2‐1  and  Equation  2‐2  and  integrating 
over the thickness δ of the membrane results in: 
∫ ⋅⋅⋅δ=′′
F,k
P,k
p
p
kM,kk dpSD
1
n&   (2‐3) 
The  diffusion  coefficient  Dk  and  the  solubility  coefficient  Sk  are  independent  of 
pressure for ideal gases, so Equation 2‐3 can be integrated resulting in: 
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( )PkFkkk pypxn ⋅−⋅⋅=′′ Π&  with  δ
⋅= kkk SDΠ   (2‐4) 
kΠ is  called  permeance  and  depends  on  the  gas  and  the  membrane  used.  The 
permeance has to be determined by experiments and  is often specified  in GPU (gas 
permeation  units) whereby  1 GPU  is  equal  to )barhm(/m107.2 23STP
3−⋅ .  For  ideal  gas 
mixtures, the permeances are independent of the gas mixture composition. However, 
competitive  sorption  can  occur  in  non‐ideal  gas  mixtures,  resulting  in  changed 
permeances and lower selectivities in comparison to the results determined by single 
gas tests [8]. 
According to Equation 2‐4, the flow rate of a component k through the membrane is 
proportional to the partial pressure difference and the permeance. This equation also 
illustrates  the  importance  of  a  preferably  thin  active  layer,  since  the  flow  rate 
through  the  membrane  decreases  proportionally  to  an  increased  membrane 
thickness.  
 
Membrane zFeed Permeate
pk,F
pk,P
ck,M,F
ck,M,P
kn ′′&
Driving force
 
Figure 2‐1. Pure gas permeation through dense membranes according the solution‐diffusion 
model (based on [3]). 
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Diffusivity and solubility depend on the respective gas as well as on the polymer. The 
diffusion coefficients of gas molecules characterize their mobility in the polymer and 
diffusion coefficients generally increase as gas molecule sizes decrease. The solubility 
describes the number of gas molecules sorbed in a polymer. The boiling point of the 
respective  gas  is  an  indicator  for  the  solubility:  The  solubility  increases  with  an 
increasing boiling point,  so  that  condensable  gases  generally have higher  solubility 
than permanent gases. 
With regard to the influence of the polymer on diffusivity and solubility, the polymers 
can be divided  into  two groups characterized by  their glass  transition  temperature: 
Polymers with a glass transition temperature  lower than the operating temperature 
are  in  a  rubbery  state,  ones with  a  glass  transition  temperature  higher  than  the 
operating temperature are glassy. Diffusion effects dominate mass transfer through 
glassy  polymers.  Therefore,  smaller  molecules  preferentially  pass  the  membrane 
even if their solubility is relatively low. In contrast, the mass transfer mainly depends 
on solubility for rubbery polymer membranes. 
Membranes  in  a  glassy  state  generally  have  high  permeabilities  for  water  vapor, 
helium  and  hydrogen,  but  are  less  permeable  for  nitrogen, methane  and  higher 
hydrocarbons. Membranes made of  rubbery polymers have high permeabilities  for 
organic  vapors  compared  to  the  permeabilities  of  permanent  gases.  Rubbery 
membranes also show high permeabilities for water vapor. 
Selectivity describes the characteristic of a membrane to differentiate among various 
permeating  components.  The  ideal  selectivity,  which  is  the  maximum  achievable 
selectivity  of  a  membrane,  for  any  two  gases  j  and  k  is  given  by  the  pure  gas 
permeance coefficient: 
k
j
jk Π
Π=α   (2‐5) 
where j is the faster permeating gas so that αjk > 1. Experimentally, the selectivity of a 
polymer  increases with  decreasing  permeances.  This  effect was  reported  Robeson 
[10] and theoretically described by Freeman [11]. 
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Influence of gas phase pressure 
The  permeances  are  often  assumed  to  be  pressure‐independent  for  the  first 
calculations  with  the  solution‐diffusion  model.  This  assumption  applies  for  ideal 
permanent gases  in both glassy and  rubbery polymers.  In contrast,  for gases which 
show real gas behavior, a considerable influence of the pressure on the permeances 
is observed.  
Influenced by pressure‐dependent solubility,  the permeances  increase progressively 
in  rubbery membranes with  increasing  pressures, while  the  permeances  in  glassy 
membranes are reduced. This effect can be superposed by a second effect  in glassy 
membranes. Plasticization  i.e. softening of the polymer network  increases the chain 
spacing  in  the  polymer  and  increases  the  chain mobility  so  that  the  permeances 
increase.  The  altering  permeances  can  also  result  in  changed  selectivities,  which 
influence not only the required membrane area but also the separation performance. 
Unfortunately, in many cases plasticization causes the selectivity to deteriorate [8]. 
 
Influence of gas phase temperature  
Since  solubility  and  diffusivity  depend  on  temperature,  the  permeances  of  gases 
through  polymers  also  depend  on  the  temperature.  The  temperature  dependency 
can be described by an Arrhenius type approach: 
⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −⋅−=
0
0kk T
1
T
1
R
E
exp)T( ΠΠ  ;  La HEE Δ+=   (2‐6) 
with  Ea  as  the  activation  energy  for diffusion  and  ΔHL  as  the heat of  the  solution. 
Therewith,  the permeabilities  increase  exponentially with  increasing  temperatures. 
For  both  glassy  and  rubbery  membranes,  selectivity  decreases  with  increasing 
temperature.  An  example  for  the  influence  of  gas  phase  temperature  on  the 
membrane separation performance is given in Figure 2‐2. 
For high pressure applications,  the  Joule‐Thomson effect,  influencing  the operating 
temperature,  has  to  be  taken  into  account. Gases,  passing  the membrane  at  high 
pressure difference  and with  a high  Joule‐Thomson  coefficient,  cause  temperature 
reduction,  which  results  in  lower  permeances  and  a  changed module  separation 
performance [4]. 
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Figure 2‐2. Influence of gas phase temperature on membrane permeances and selectivity of 
a PEO‐based Polyactive membrane (dots: own experimental data;  lines: resulting Arrhenius 
correlation). 
 
Concentration polarization effects 
The membrane  preferentially  retains  certain  components  on  the  feed  side, which 
have to be transported from the membrane surface to the bulk stream. This diffusive 
transport results from a concentration gradient between the membrane surface and 
the  bulk  stream.  Therefore,  the  concentration  of  the  retained  components  at  the 
membrane  surface  is  higher  than  the  concentration  in  the  bulk  stream  and 
accordingly, the concentrations of the components preferentially passing through the 
membrane are  lower at the membrane surface than in the bulk stream (Figure 2‐3). 
This  effect  reduces  the  driving  force  for  the  favored  permeating  components  and 
enhances  the  mass  transfer  of  the  retained  gas  components.  Concentration 
polarization arises  in particular with high  fluxes  through  the membrane and higher 
selectivities. 
 
Fundamentals     15 
Component k enriched at membrane surface
z
pk,P
pk,F
ck,M,F
Boundary
layer
MembraneBulk of
feed
Permeate
ck,M,P
pj,F
zBoundary
layer
MembraneBulk of
feed
Permeate
Component j depleted at membrane surface
pj,P
cj,M,F
cj,M,P
 
Figure 2‐3. Concentration gradients generated by permeation through a selective membrane 
(based on [1]). 
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2.2 Design of a multifunctional gas permeation test facility 
For  the  experimental  investigation  of  the  membrane  separation  performance,  a 
multi‐functional  test plant was designed. All  the experimental  investigations which 
are necessary  from  the membrane material development up  to  the process design 
can be accomplished on  this  test plant. Small membrane samples but also modules 
can  be  tested.  Single  gas  permeances  can  be  determined  by  single  gas  tests.  The 
results  of  the  mixed  gas  tests  can  be  used  to  verify  simulation  models.  The 
experimental and  simulated  results  for  the permeate and  retentate  flow  rates and 
the  stream  compositions  have  to  agree with  one  another  as  a  prerequisite  that  a 
given model  accurately  represents  the  separation  performance  of  a module.  The 
mass balances of experiments and simulations have to concur: 
Rk,RPk,PFk,F QxQyQx ⋅+⋅=⋅  
RPF QQQ +=  
(2‐7) 
The process parameters which influence the module performance are: 
• feed gas composition (up to 7 different gases) 
• feed flow rate (0.5 l/min ‐ 100 l/min) 
• sweep flow rate (0.5 l/min ‐ 40 l/min) 
• amount of water vapor in the feed (up to 20 g/min) 
• operating temperature (20°C ‐ 300 °C) 
• feed pressure (1 bar ‐ 10 bar) 
• permeate pressure (1 bar ‐ 5 bar) 
The feed gas is mixed by a gas mixing system fed by seven mass flow controllers. All 
the mass  flow controllers are calibrated  for different  flow  rates and gases. The gas 
mixture passes the vaporizer system. An accurate amount of water can be added by a 
feed  system  including  a micro  annular  gear  pump  and  a mass  flow  controller  for 
liquids. For dry gas applications the vaporizer can be used for gas preheating without 
adding water to the gas. The membrane testing cell or module  is assembled  into an 
oven to adjust the operating temperature. The permeate and retentate gas streams 
are  led  out  of  the  oven.  These  gases  are  cooled  to  4  °C  in  heat  exchangers
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Figure 2‐4. Flow sheet of the gas permeation test facility. 
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Figure 2‐5. Multifunctional gas permeation test facility. (1) gas chromatograph; (2) oven; (3) 
evaporator;  (4) thermostat  for heat exchanger;  (5)  feed gas mixing  system;  (6) marker gas 
controller; (7) sweep gas controller. 
 
controlled  by  a  thermostat.  A  large  fraction  of  the  water  vapor  in  humid  gas 
measurements is condensed and separated in hydro‐cyclones to dry the gas streams 
which is required for chromatographic analysis. 
The pressure is controlled in the feed, the retentate and the permeate directly at the 
module inlet and outlet and regulated in the retentate and permeate by proportional 
valves.  The  temperature  is  also monitored.  An  additional mass  flow  controller  for 
sweep  streams  is  integrated  to  realize  different  operating  conditions  on  the 
permeate side. 
The gas compositions are analyzed by a gas chromatograph, which can take samples 
out of the feed, the permeate and retentate automatically by a multi position valve. 
The sampling of the feed can be used for calibration of the gas chromatograph. Not 
only the gas composition but also the flow rate can be determined by analyzing the 
retentate and permeate. After  injection of a certain amount of  tracer gas,  the  flow 
rate of the retentate or the permeate can be determined according to the following 
equation: 
tracer
tracer
tracer x
x1
QQ
−⋅=   (2‐8) 
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where Q is the gas flow rate [l/min], Qtracer is the tracer gas flow rate [l/min] and xtracer 
is the tracer gas mole fraction determined by gas chromatography. 
A gas warning system and a safety system allow the handling of flammable and toxic 
gases.  The  system  control  and  data  logging  are  implemented  in  LabView.  A 
completely automated operating mode  is possible. Different  routines  for  single gas 
tests and gas mixture tests have been realized. 
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3.1 Introduction 
For the recycle of argon  in a ceramic synthesis process, carbon monoxide has to be 
separated from the plasma gas. There are several techniques to remove CO from gas 
streams. Carbon monoxide can be directly removed by adsorption  [2‐4], absorption 
[2],  cryogenic  processes  [2],  and  membranes  [5‐11].  Furthermore,  CO  can  be 
converted chemically by preferential oxidation  into CO2  [5, 12‐15], methanation  [5, 
16‐18] and a water gas shift reaction [19, 20] with a subsequent separation.  
However, with regard to the direct removal of CO from argon, the cited conventional 
techniques merely  target  the  removal of  low  concentrations of CO  (ppm  to  a  few 
percent), while  the membrane  applications  focus  on H2/CO  separation.  Since  high 
concentrations of CO have  to be  removed  from  the  argon  stream,  the  aim of  this 
study  is  to  investigate whether and how gas separation membranes can be applied 
for  this  separation  task.  Next  to  a  direct  CO  removal  by membranes,  a  chemical 
conversion combined with a subsequent gas separation  is alternatively  investigated. 
Since preferential oxidation is only applicable for low CO levels, methanation and the 
water gas shift reaction are  feasible techniques to remove higher concentrations of 
CO  (percentage  range)  chemically. For methanation, CO and H2 are  reacted  to CH4 
and H2O, which is subsequently removed via membranes. The water gas shift reaction 
entails the reaction of CO with H2O to form CO2 and H2, which can then be removed 
via membranes (Figure 3‐1).  
This chapter presents new permeation data  for single gases and gas mixtures. First, 
individual pure gas tests were conducted to evaluate the feasibility of the various gas 
separation  processes  and  to  select  the  best  membrane  material.  Membrane 
transport and module models were subsequently implemented in the Aspen Custom 
Modeler and validated by experimental binary and ternary gas mixture tests. Based 
on  further  simulations,  characteristic  diagrams  of  the  module  separation 
performance  were  generated  for  the  relevant  separation  processes  in  order  to 
identify operational windows of the commercial modules. 
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Figure 3‐1. Concepts for membrane‐supported CO removal for argon recovery  in a ceramic 
synthesis process: direct CO removal, methanation and gas separation, water gas shift and 
gas separation. 
 
3.2 Experimental procedure 
Materials 
Five  different  commercially  available membranes were  selected  to  investigate  the 
potential  of  polymer membranes  to  separate  CO  from  argon.  In  this  study,  three 
membranes  consisting  of  poly(phenylene  oxide)  (PPO1,  PPO2,  PPO3)  were 
investigated along with one polyimide (PI) membrane. In contrast to these two glassy 
polymers,  one  PEO‐based  Polyactive  (PEO)  membrane,  being  rubbery,  was  also 
considered. The PPO and PI membranes were  tested as hollow‐fiber modules with 
different  fiber  lengths  and  membrane  areas  (Table  3‐1).  The  variety  of  the 
investigated  module  sizes  allows  one  to  determine  the  realizable  separation 
performance and to verify the simulation models for a wide module size range. The 
PEO‐based  membrane  was  only  available  as  flat  sheet  samples  that  were 
implemented in self‐made test cells for the experimental analysis. 
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Table 3‐1. Membrane module properties. 
    PI  PPO1  PPO2  PPO3 
Outer fiber diameter  [μm]  415  530  530  530 
Fiber length  [m]  0.2  0.14  0.24  0.66 
Module diameter  [m]  0.038  0.024  0.024  0.036 
Number of fibers  [‐]  3380  1150  1150  2000 
Membrane area  [m2]  0.9  0.25  0.5  2.2 
 
Single gas and gas mixture tests 
The  gas  permeation  test  facility  described  in  Chapter  2.2  was  used  for  the 
experimental  investigation  of  the  different  membranes.  For  determining  the 
membrane permeances by single gas tests, the retentate outlet was closed during the 
entire measurement. The permeate pressure was set at 1 bar. Several feed pressures 
of  up  to  6  bar  and  temperatures  of  25  °C,  50  °C,  and  75  °C  were  set,  and  the 
respective flow rates were recorded. The respective permeance corresponded to the 
measured  flow  rate  divided  by  the membrane  area  times  the  pressure  difference 
between feed and permeate. After each measurement, the retentate valve was open 
to purge potential impurities.  
For the gas mixture tests the desired flow rates and compositions were generated by 
the gas mixing system. Feed flows of up to 40  l/min were applied. The feed gas and 
the oven were heated to 25 °C, 50 °C, and 75 °C again. The retentate pressure was 
adjusted to various pressures up to 6 bar. Moreover, the permeate pressure was set 
at 1 bar. In addition, nitrogen was used as tracer gas. The composition and fluxes of 
retentate and permeate were determined by chromatographic analysis. 
 
3.3 Simulation of the hollow‐fiber membrane modules 
Numerical  simulations  of  membrane  modules  and  membrane  processes  are 
necessary to determine the module separation performance  for changing operating 
conditions and to design and to evaluate membrane processes. The models have to 
reproduce  the  influence  of  changing  operating  parameters,  e.g.,  the  feed  and 
permeate pressure,  the  feed  flow  rate,  the  feed composition and  the  temperature. 
Mass  transfer  phenomena  in  dense  polymer  membranes  and  simulation  of  gas 
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permeation  modules  are  well  documented  in  literature  [21‐27].  An  overview  of 
multitude models is given in [26].  
Four  of  the  five  investigated  membrane  modules  consisted  of  hollow‐fibers. 
Therefore, a general model for hollow‐fiber membrane modules based on Scholz et al. 
[28] was implemented and adapted to the different hollow‐fiber modules used in the 
experiments. The feed was fed into the lumen of the hollow‐fibers, whereby the feed 
and permeate passed through the module in counter current. 
Ideally,  the model of gas permeation modules describes material balances and  the 
material  transfer of gases  through a particular membrane. The basic model can be 
adapted  by  adding  non‐ideal  effects.  Factors  that  may  influence  separation 
performance of membranes are pressure losses in feed and permeate, concentration 
polarization  effects  and  the  Joule‐Thomson  effect  (chapter  2.1). One  challenge  of 
modeling is the trade‐off between the model simplicity and the level of realistic detail. 
Even though non‐ideal effects can be described by equations and implemented in the 
model,  such  models  become  more  complex  upon  increasing  the  number  of 
parameters.  Thus,  the  more  complex  the  model  is,  the  greater  the  risk  of  non‐
convergence.  Therefore,  the  models  should  adequately  represent  the  module 
separation performance but should be kept as simple as possible. 
Feed and permeate pressure  losses were  included as parameters  in  the simulation, 
because  a  small  pressure  loss  can  already  influence  the  actual  driving  force 
significantly  in  low‐pressure  applications.  Concentration  polarization  effects  arise 
with  higher  fluxes  through  the membrane  and  higher  selectivities. Mourgues  and 
Sanchez  investigated the  influence of concentration polarization [29] and concluded 
that the effects of concentration polarization are important in gas permeation when 
the permeability exceeds 1000 GPU with a selectivity higher than 100. Based on these 
guidelines  and  our  own  experience,  we  assume  that  concentration  polarization 
effects  can  be  neglected  in  the  proposed  simulation.  The  Joule‐Thomson  effect 
describes  the  effect  of  decreasing  temperature  with  decreasing  pressure  at  high 
gradients. By assuming a maximum feed pressure of 10 bar the Joule‐Thomson effect 
can also be neglected in the following simulation.  
The differential mole balances for the retentate and permeate of component k are: 
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W describes the width of the module: 
oddnofW ⋅π⋅=   (3‐2) 
with nof as the number of fibers in the module and dod as the outer membrane fiber 
diameter. Moreover,  the  flux of  component k  through  the membrane  is  calculated 
with the solution diffusion model: 
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Pressure losses are calculated by the Hagen‐Poiseuille equation: 
2
v
d
p 2ρλ=
dx
d
  (3‐5) 
where 
λ= 
dRe
64
  (3‐6) 
In the model, the differentials of the balances are approximated by a discretization of 
the membrane area  into a discrete number of elements along  the membrane. The 
mass  transfer  through  the membrane and  the  respective pressure  losses along  the 
membrane  are  calculated  for  each  element.  For  component  i,  the  permeate  and 
retentate flow rates in the element j are calculated by: 
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The feed and permeate pressure in the element j are respectively: 
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where did and dhyd represent the  inner fiber diameter and the hydraulic diameter of 
the shell side and lj corresponds to the element length. 
The models were  implemented using Aspen Custom Modeler and were adapted  to 
the different modules by adding  the measured  single gas permeances and module 
properties  (Table 3‐1). After  these models were  inserted  in Aspen Plus, membrane 
processes and processes with embedded gas permeation units have been calculated. 
 
3.4 Results and discussion 
Single gas tests 
Based on  the pure  gas  tests,  the  ideal  selectivities were  calculated  as  the  ratio of 
respectively two permeances. The results are summarized in Table 3‐2. An activation 
energy  following  an  Arrhenius  approach  can  be  calculated  from  the  measured 
temperature  dependency  as  described  in  the  literature  [21‐25].  The  permeance 
increases with  increasing temperatures. All the materials show high permeances for 
carbon dioxide and lower permeances for methane, carbon monoxide and argon. The 
permeances  for hydrogen differ depending on the membrane. Whereas PPO and PI 
display  the  highest  permeances  for  hydrogen  compared  to  the  other  gases,  the 
permeance  of  hydrogen  in  PEO was  in  the  same  order  of magnitude  as  that  for 
methane,  carbon  monoxide  and  argon.  This  result  reflects  the  physico‐chemical 
properties  of  the  particular  polymer:  PPO  and  PI  are  glassy  at  the  investigated 
temperatures,  while  PEO  is  rubbery.  Diffusion  selectivity  predominates  the  mass 
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transfer  through  glassy  polymers.  Therefore,  smaller molecules  preferentially  pass 
the membrane even if their solubility is relatively low. By contrast, for a rubbery CO2‐
philic  polymer  membrane  such  as  PEO,  the  mass  transfer  mainly  depends  on 
solubility [25, 27]. 
In order to separate CO from argon directly,  it  is crucial to have a high selectivity of 
Ar/CO. Since  the calculated values  in Table 3‐1  in the  range between 1.2 and 3 are 
low,  a  direct  CO  removal  is  practically  impossible.  The  argon  purification  would 
involve  very  high  argon  losses  [30].  Consequently,  the  indirect membrane  process 
routes of methanation and water gas shift had to be investigated. 
After complete methanation of CO to CH4, the resulting methane has to be separated 
from argon.  In  regards  to a maximum  ideal selectivity of 2.5  for Ar/CH4,  the  tested 
membranes were not  sufficiently  selective  for  this process. Consequently, only  the 
water gas shift reaction remains as a viable process option: CO  is converted to CO2, 
and H2 and Ar have to be separated from CO2 mainly. 
The ideal selectivities for Ar/CO2 ranged from 4 to 12. Here, the PI membrane showed 
the highest selectivities but also the lowest permeances. For the PEO membrane the 
permeances  were  very  high,  but  the  selectivities  were  low,  mainly  for  higher 
temperatures. All three PPO membranes showed lower selectivities and permeances 
for Ar/CO2  than  the PEO membrane. As PPO1 had a  slightly higher  carbon dioxide 
permeance and CO2/Ar selectivity than PPO2, a further consideration of PPO2 could 
be  excluded. Moreover,  PPO3  represented  the  PPO  type  of membrane  with  the 
highest selectivities but the  lowest permeances. Based on the relatively high CO2/Ar 
selectivities  a  water  gas  shift  reaction  prior  to  the  membrane  gas  separation 
appeared to be a viable route for the effective removal of CO from argon. 
Hydrogen occurs as a by‐product in the water gas shift. To avoid accumulation of H2 
in the argon stream,  it  is also  important to remove H2 from the  feed. Yet, PEO as a 
promising  membrane  for  carbon  dioxide  removal  cannot  be  used  to  remove  H2 
because of its low H2/Ar selectivity lower than 2. Even though PI displays the highest 
H2/Ar  selectivity,  it has  the  lowest H2 permeance. The H2/Ar  selectivities  for all  the 
three PPO membranes range between 8 and 15. Accordingly, PPO and PI membranes 
are best for removing H2 from argon. Most  likely, this needs to be done  in a second 
membrane stage. 
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Table 3‐2. Pure‐gas permeation properties of commercially available polymeric membranes 
for argon, carbon monoxide, methane, carbon dioxide and hydrogen. 
  Temperature 
[°C] 
Permeance 
[GPU] 
Selectivity 
[‐] 
    Ar  CO  CH4 CO2  H2  Ar/CO Ar/CH4  CO2/Ar  H2/Ar
PPO1 
25  165  115  95  1080 2230 1.4  1.8  6.6  13.7 
50  200  155  125 1085 2575 1.3  1.6  5.3  12.7 
75  280  205  175 1160 3040 1.4  1.6  4.1  10.9 
PPO2 
25  170  135  160 875  2210 1.3  1.1  5.2  13.3 
50  220  165  185 935  2340 1.3  1.2  4.3  10.7 
75  285  205  230 960  2490 1.4  1.2  3.4  8.7 
PPO3 
25  28  25  17  225  410  1.2  1.6  8.1  14.6 
50  42  30  25  240  515  1.4  1.7  5.7  12.2 
75  58  38  31  240  555  1.5  1.8  4.1  9.6 
PI 
25  16  13  7  195  520  1.2  2.3  12.1  32.5 
50  23  19  10  195  575  1.2  2.4  8.5  24.7 
75  31  26  13  200  720  1.2  2.5  6.5  23.2 
PEO 
25  190  65  130 1580 195  3.0  1.5  8.4  1.1 
50  240  165  320 2170 460  1.5  0.7  9.1  1.9 
75  450  320  605 2660 850  1.4  0.7  6.0  1.9 
 
Gas mixture tests 
The results of the mixed gas experiments were used to verify the simulation model 
for the different modules. The experimental and simulated results for the permeate 
and  retentate  flow  rates  and  the  stream  compositions  have  to  agree  with  one 
another as a prerequisite of the applicability of the model. The term "stage cut" 
F
P
n
n
&
&=θ   (3‐9) 
defined  as  the  ratio  of  the  permeate  flow  rate  to  the  feed  flow  rate  is  used  to 
compare the experimental and simulated flow rates. 
Mixed gas tests were performed with a feed flow rate between 10 l/min and 40 l/min. 
For binary feed streams a feed gas composition of 75% argon and 25% carbon dioxide 
was set. The measured single gas permeances (Table 3‐2) were used in the simulation 
to  determine  the  theoretical  curves  for  separation  performance.  Figure  3‐2  and 
Figure  3‐3  show  the  results  for  the  PPO1  experiments.  Figure  3‐4  shows  the 
experimental and simulated data for PPO3 and PI. Measurements for a ternary feed 
stream of 75% argon, 12.5% carbon dioxide and 12.5% hydrogen at 50 °C and 3 bar 
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retentate pressure with the PI module were executed to show the model applicability 
for multi component  feed streams. Figure 3‐5 shows the results  for the ternary gas 
mixture test. 
For all the graphs shown below, the curves denote the simulation results and the dots 
show  the experimental data points. The  figures  represent  the argon  fraction of  the 
retentate  and  the  stage  cut  as  a  function  of  the  feed  flow.  The  experimental  and 
simulated data agree well  in all  the  figures. For all  the  investigated gas  separation 
membrane modules  the deviations between experimental and  simulated  value are 
less than 5% for the most data points. Hence it can be concluded that the simulations 
can be applied in the considered temperature and pressure ranges for process design. 
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Figure  3‐2.  Comparison  of  simulation  with  experimental  data  for  different  retentate 
pressures at 50°C (PPO1) with a binary feed stream of 75% Ar and 25% CO2. 
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Figure  3‐3.  Comparison  of  simulation  prediction  with  experimental  data  for  different 
temperatures at 2 bar retentate pressure  (PPO1) with a binary  feed stream of 75% Ar and 
25% CO2. 
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Figure 3‐4. Comparison of simulation with experimental data.  
  A) PPO3, 2 bar retentate pressure, 50 °C, 75% Ar, 25% CO2. 
  B) PI, 3 bar retentate pressure, 50 °C, 75% Ar, 25% CO2. 
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Figure  3‐5.  Comparison  of  simulation  with  experimental  data  for  PI  at  3  bar  retentate 
pressure and 50 °C with a ternary feed stream of 75% Ar and 12.5% CO2 and 12.5% H2. 
 
The simulated module characteristics 
For all the investigated membrane materials the permeances of CO2 are higher than 
the permeances of argon. Therefore, argon, as  the desired product, accumulates  in 
the retentate. In general, the desired gas purity can be influenced in a single stage by 
using  a  sufficient membrane  area  or  operating  at  elevated  pressures. However,  a 
critical question is the maximum achievable recovery of the desired product by using 
the available membrane materials. Here, the maximum recovery of argon depends on 
the desired product purity, the pressure ratio realized in the membrane module and 
the  operating  temperature.  The  implemented  and  validated module models were 
used  to  calculate  the  separation  performance  in  terms  of  these  parameters. With 
respect  to  the  expected  feed  gas  stream  after  a  water  gas  shift  reaction,  a 
composition of 75% argon, 12.5% carbon dioxide and 12.5% hydrogen was assumed. 
Operating temperatures of 25 °C and 50 °C were investigated. For the recycled argon 
stream,  a  maximum  CO2  fraction  of  2%  was  tolerated  and  fixed  as  a  boundary 
condition for the gas separation process.  
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Figure 3‐6  represents  the obtained argon  recoveries  for  this boundary condition at 
25  °C  and  50 °C  as  a  function  of  the  pressure  ratio  across  the  membrane.  The 
permeate  pressure was  set  at  1  bar.  The  highest  recovery  at  25  °C  is  reached  by 
polyimide membranes. Argon recoveries of between 50% at 3 bar feed pressure and 
70% at 10 bar feed pressure can be realized. The temperature significantly influences 
the separation performance of the different membrane materials. Whereas the argon 
recovery is reduced for PI and PPO membranes by a maximum of 10% from 25 °C to 
50 °C, the argon recovery of the PEO membrane slightly increases from 25 °C to 50 °C. 
The low permeance of H2 in PEO membranes causes its undesired enrichment in the 
retentate.  H2  concentrations  of  up  to  10%  were  calculated  in  the  retentate. 
Accordingly,  a  one  stage  PEO  membrane  process  cannot  be  used  for  argon 
purification because H2 also has to be removed from the retentate. 
Figure 3‐7 illustrates the influence of relaxed boundary conditions that permit higher 
CO2 concentrations. A  feed pressure of 7 bar was set. By allowing a carbon dioxide 
fraction of 4%  in  the  retentate an argon  recovery of nearly 80% can be  realized at 
25 °C  in a one stage process. Even at 50 °C, around 75% of argon can be recovered 
when 4% CO2 is permitted in the retentate. 
Besides argon recovery and argon purity, the permeate flow rate strongly influences 
the  process  design  since  low  flow  rates  require more membrane  area.  Figure  3‐8 
shows the required membrane area as a function of the CO2 fraction in the retentate 
to purify 1 m³(STP)/h at 7 bar. PEO shows the best CO2/Ar selectivity as well as the 
highest  permeate  flow  rate.  Polyimide,  as  the most promising material  for  carbon 
dioxide removal as well as for hydrogen separation, would require approximately ten 
times larger membrane area than the PEO membrane for the same feed flow rate. In 
addition, PPO3 also depicts low permeate fluxes, while PPO1 allows a high feed flow 
rates but the lowest argon recovery. 
Table 3‐3 gives an overview on membrane  separation performance. No membrane 
material  is  superior  to  the  others;  they  all  show  trade‐offs  with  regard  to  argon 
recovery, H2 separation and required membrane area. 
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Figure 3‐6. Argon recovery in a single stage process as a function of pressure ratio at 25 °C 
and  50  °C  for  a  ternary  feed  stream  of  75%  Ar,  12.5%  CO2  and  12.5%  H2  (2%  CO2  in 
permeate). 
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Figure  3‐7.  Argon  recovery  in  a  single  stage  process  as  a  function  of  CO2  fraction  in  the 
retentate at 25  °C and 50  °C at 7 bar  feed pressure  for a  ternary  feed  stream of 75% Ar, 
12.5% CO2 and 12.5% H2. 
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Figure 3‐8. Required membrane area as a  function of  the CO2  fraction  in  the  retentate at 
25  °C  and  50  °C  for  a  ternary  feed  stream  of  75%  Ar,  12.5%  CO2  and  12.5%  H2  and 
1 m³(STP)/h at 7 bar feed pressure. 
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Table 3‐3. Overview of membrane separation performance with regard to the water gas shift 
reaction to eliminate CO at high concentrations from argon. 
  Argon 
recovery 
  CO2 
separation 
H2 separation    Membrane 
area 
PEO  +    +  ‐    + 
PI  +    +  +    ‐ 
PPO1  0    +  +    + 
PPO3  0    +  +    ‐ 
 
3.5 Conclusion 
In  light  of  the  experimentally  determined membrane  selectivities,  the  five  tested 
polymer membranes  neither  allow  a  direct  removal  of  CO  at  high  concentrations 
(percentage  range)  from  argon  nor  a methane  separation  following methanation. 
Consequently, the water gas‐shift reaction yielding CO2 and H2  is the best means to 
eliminate  CO  from  argon.  Selectivities  up  to  12  for  CO2/Ar  were  experimentally 
determined. Moreover,  the  simulation  results  agreed  well  with  the  experimental 
ones. 
Depending on the required argon purity of the retentate stream, argon recoveries of 
between  70%  and  80%  can  be  obtained  in  a  single‐stage  membrane  process. 
However,  there  is  a  trade‐off  between  separation  performance  and  required 
membrane area here. Whereas Polyactive  (PEO) membranes show high selectivities 
for CO2/Ar and high permeate flow rates, such membranes do not allow H2‐removal. 
Even though Polyimide (PI) membranes demonstrate comparatively high selectivities 
for CO2/Ar and H2/Ar, they show low permeate flow rates and therefore require ten‐
time  larger membrane  area.  Thus,  for  future membrane process design, both  PEO 
and PI membranes should be studied to optimize argon recovery. 
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4.1 Introduction 
Chapter  3  illustrates  that  a membrane  gas  separation  unit  combined with  a  prior 
water gas shift reaction is the most promising membrane process for argon recovery 
in a ceramic synthesis process. The water gas shift reaction  is a common method to 
lower carbon monoxide contents by conversion to carbon dioxide and hydrogen with 
the use of water: 
CO(g) + H2O(g) ⇌ CO2(g) + H2(g)  (4‐1) 
The  reaction  is  performed  in  two  stages:  The  high  temperature  shift  has  a  high 
reaction rate for the bulk conversion of CO. In a following low temperature shift the 
required  low  level of carbon monoxide  is achieved  [1, 2]. Since  the water gas  shift 
reaction  is  an  equilibrium  reaction,  water  is  added  excessively.  To  remove  the 
condensed water after cooling and to avoid water condensation during compression, 
the water has to be separated. 
In the gas permeation unit, the carbon dioxide and hydrogen resulting from the water 
gas shift have to be separated. While the carbon dioxide fraction should be reduced 
as much as possible, the amount of hydrogen should be set to a certain value. After 
compensating the argon losses caused by the gas treatment process, the recycled gas 
stream  shall  comply  with  the  stream  composition  required  for  the  plasma  gas 
(Figure 4‐1). 
CO2, H2
Ceramic 
synthesis
Water‐gas 
shift reactor
Gas 
permeation 
process
Water 
separation
Ar
H2O
H2O
Ar, H2
Ar, CO, H2
 
Figure 4‐1.  Schematic  flow  sheet  of  the  considered  gas  treatment  process  for  carbon 
monoxide removal from argon plasma gas. 
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The details and economics of  the membrane unit are presented  in  this chapter. By 
means of the validated membrane model, the membrane process was implemented 
in the flow sheeting program Aspen Plus.  
 
4.2 Boundary conditions 
The boundary conditions for the process simulation are flow rate, compositions, and 
conditions of the streams entering and leaving the separation process. The specified 
values  in  Table  4‐1  relate  to  a  plasma  gas  flow  rate  of  1  kmol/h.  Subsequent  to 
ceramic  synthesis, water gas  shift  reactor and gas drying,  the  flow  rate adds up  to 
2.143 kmol/h producing about 13.5 kg/h SiC. A completely dried  feed gas stream  is 
assumed  after  gas  drying.  The  gas  separation  unit  should  maximize  the  argon 
recovery and ensure the argon purity at the same time. Since only the amount of the 
lost argon should be amended to the recycling stream, a certain hydrogen stream has 
to be set  in  the gas separation unit. The argon/hydrogen  ratio of  the plasma gas  is 
defined to 5:1. Therefore, the recycle stream has to contain 0.167 kmol/h hydrogen 
per 1 kmol/h plasma gas. The upper bounds for carbon monoxide and carbon dioxide 
are,  respectively,  0.02  kmol/h.  The  boundary  conditions  for  the  composition  and 
required purity of the plasma gas have been defined by the project partner being in 
charge of  the  synthesis  reactor. The  compliance with  the  carbon monoxide  limit  is 
already guaranteed by the water gas shift reactor. Thus, the gas separation unit has 
to focus on reducing the CO2 and the H2 level. The operating temperature of the gas 
separation  unit  was  defined  to  50  °C.  The  influence  of  temperature  is  discussed 
exemplarily for a feed gas temperature of 25 °C and 75 °C. 
 
Table 4‐1. Boundary conditions  for the membrane gas separation unit related to 1 kmol/h 
plasma gas. 
  Feed after water gas‐shift    Retentate 
  Flow [kmol/h]  Mole fraction [‐]    Flow [kmol/h] 
Ar  0.833  0.389     
CO2  0.572  0.267    <0.02 
H2  0.718  0.335    =0.167 
CO  0.020  0.009    <0.02 
Total  2.143  1     
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4.3 Membranes and membrane models 
In Chapter 3, experimental and simulation investigations are described to determine 
a  promising membrane‐based  argon  recovery  process  and  to  pre‐select  potential 
commercial polymer membranes. On the basis of these results, two membranes were 
taken  into  account  for  process  design.  The  UBE  polyimide  membrane  (PI)  is  a 
membrane with high selectivities for CO2/Ar and H2/Ar but comparatively low fluxes. 
In contrast, the PEO‐based Polyactive (PEO)  is a high flux membrane. Since the PEO 
membrane is rubbery and CO2‐philic, hydrogen permeates to a lesser extent than CO2. 
The respective permeances and selectivities are given in Table 4‐2. 
To perform the techno‐economic analysis, a permeation model was  implemented  in 
Aspen Custom Modeler adapted to the membrane modules. The model includes the 
following assumptions: 
• solution‐diffusion mechanism for mass transfer through the membrane 
• pressure losses in feed and permeate 
• no concentration polarization effects 
• no Joule‐Thomson effect 
• pressure‐independent permeances 
The model was validated by experimental data and the assumptions are reasonable 
for  this particular separation and  the process conditions  (Chapter 3). For  the multi‐
stage  process  design,  the Aspen  Custom Modeler model  has  been  interfaced with 
Aspen Plus.  
 
Table 4‐2. Pure gas permeances and selectivities for the considered membranes [Table 3‐2]. 
  Temperature 
[°C] 
  Permeance 
[GPU] 
Selectivity 
[‐] 
      Ar  CO  CO2  H2  Ar/CO CO2/Ar  H2/Ar 
PI 
25    16  13  195  520 1.2  12.1  32.5 
50    23  19  195  575 1.2  8.7  24.7 
75    31  26  200  720 1.2  6.5  23.2 
PEO 
25    190 65  1580 195 3.0  8.4  1.1 
50    240 165 2170 460 1.5  9.1  1.9 
75    450 320 2660 850 1.4  6.0  1.9 
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For feed gas compression, an isentropic two‐stage compressor with intercooling was 
calculated, whereby  the  same pressure  ratio was  applied  for both  stages.  The  gas 
inlet temperature and the feed temperature after intercooling were set to 50 °C. The 
Soave‐Redlich‐Kwong equation of state was used for the thermodynamic calculations. 
 
4.4 Pre‐selection of membrane process configuration 
Both  selected membrane materials  show  preferable  hydrogen  and  carbon  dioxide 
permeation over argon. Furthermore,  the PI membrane separates CO2 and H2  from 
the  argon  and  the  PEO membrane  separates  CO2.  Therefore,  the  recovered  argon 
accumulates  in  the  retentate  for any of  the  two membranes. The challenge  for  the 
process design  is to achieve the required purity for both CO2 and H2  in one process 
with a preferably high argon recovery. 
Next to process design (single or multistage system, recirculation flows), the means of 
driving force generation has to be selected as well. For permanent gas separation the 
operation  of  vacuum  is  almost  never  selected.  While  applying  vacuum  in  the 
permeate and ambient pressure in the feed the limited attainable pressure difference 
results  in  larger membrane  areas.  The  lower  energy  efficiency  of  vacuum  pumps 
compared  to  compressors  is  also  a disadvantage  [3].  Furthermore,  first  estimation 
showed  that  the  required  stage‐cut  is  higher  than  0.5  to  fulfill  the  boundary 
conditions, hence  the permeate  flow  is quite high. Therefore,  the expected energy 
demand for driving force generation using a vacuum pump is higher than using feed 
compression. As consequence, only feed compression was  investigated  in this study 
for argon  recovery. For  the  first approach  the number of compressors  is  limited  to 
one to keep the process as simple as possible.  
Single stage processes are the simplest process configuration. However, fulfilling the 
required CO2 level, the boundary condition concerning the H2 level cannot be reached 
in such a single stage process. Just using a PI membrane module, nearly the whole H2 
is separated from the argon, whereas too much H2 remains  in the retentate when a 
PEO membrane is used. For this reason, a two stage process, combining both PI and 
PEO membranes, was investigated. In the first stage, CO2 and H2 are separated by a PI 
membrane. In the second stage a PEO membrane is implemented, so that only CO2 is 
separated and H2  is mainly retained  (Figure 4‐2a). By adapting the membrane areas 
of the two stages, the CO2 and H2 level can be set independently from each other. 
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The product  recovery can generally be  increased by  recycle streams  [4]. Therefore, 
the  application  of  a  recycle  stream was  also  investigated  for  argon  recovery.  The 
permeate of the first stage (PI membrane) is led out of the gas separation unit while 
the permeate of  the second stage  (PEO membrane)  is  recycled back  in  front of  the 
compressor (Figure 4‐2b).  
Furthermore, modified recycle streams are investigated as well: On the one hand, not 
the  whole  permeate  of  the  PI  membrane  is  led  out  of  the  system,  but  the  PI 
membrane area is split to two modules and the permeate of the second PI module is 
recycled  together  with  the  PEO membrane  permeate  (Figure 4‐2c).  On  the  other 
hand, the process efficiency of a reduced recycle stream is analyzed. In this case, the 
PEO membrane  is  split  to  two modules and only  the permeate of  the  second PEO 
module is recycled (Figure 4‐2d). 
 
a) 
PI PEO
 
 
b) 
PEOPI
 
 
c) 
PIPI PEO
 
 
d) 
PEOPI PEO
 
Figure 4‐2.  Investigated  membrane  processes  for  argon  purification  including  hydrogen 
fraction adjustment. 
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4.5 Definition of economic framework  
For  the  cost  calculation  of  membrane  processes,  several  full  cost  models  are 
described  in  the  literature  [5‐9], but  the data appraisal  is quite complex. Since  the 
main  costs  are  only  caused  by  few  components,  a  first  rough  estimation  gives  a 
significant forecast about the process economics. During detailed process design, the 
cost calculation can be further refined. 
The main costs for a gas separation process results from the driving force generation 
and from the membranes. For driving force generation both the investment costs for 
the  compressor  but  also  the  operating  costs  for  the  required  energy  have  to  be 
included. For the calculation of the depreciation for the investment costs, the shorter 
lifetime of the membranes compared to the driving force equipment, has to be taken 
into account. The assumed data for this study are given in Table 4‐3. The membrane 
base case costs relate to current module prices. The sensitivity analysis accounts for a 
cost reduction with increasing membrane request. The energy costs strongly depend 
on the purchase quantity and region. The base case energy price complies with the 
European average electricity price for  large  industrial consumer [10]. The sensitivity 
analysis includes higher electricity prices.  
Since the argon,  lost  in the gas separation process, has to be substituted to provide 
the required amount of plasma gas, costs for the additional argon are included in the 
calculations as well. The argon price relies on supplier information. 
First, the operating costs for a base case are calculated. To investigate the influence 
of  changing  cost,  a  sensitivity  analysis  treats  the  influence  of  reduced membrane 
prices and raised energy and argon prices. 
 
Table 4‐3. Assumption used for economic analysis. 
  Base case  Sensitivity analysis 
Membrane price  300 €/m²  100 €/m² 
Energy price  0.08 €/kWh  0.11 €/kWh  0.14 €/kWh 
Argon price  15 €/kmol  20 €/kmol 
Compressor cost  1500 €/kW 
Compressor efficiency  0.85 
Compressor life time  10 a 
Membrane life time  2 a 
Operating hours  7000 h/a 
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4.6 Results and discussion of techno‐economic analysis 
The  objective  of  the  process  design  study  was  to  minimize  the  costs  for  argon 
recycling  in  compliance  with  the  required  boundary  conditions.  The  process 
simulations  were  executed  in  Aspen  Plus  for  a  reference  plasma  gas  stream  of 
1 kmol/h.  The  membrane  areas  of  both  stages,  the  PI  membrane  and  the  PEO 
membrane stages, were adapted for feed pressures up to 25 bar to conform to the 
boundary conditions. 
Since the required membrane area and compression energy are essential for process 
efficiency  next  to  the  achievable  argon  recovery,  these  technical  parameters  are 
discussed  first. Then, the economic evaluation was conducted on the basis of these 
technical results. 
 
Technical results 
The defined boundary conditions are fulfilled by all the investigated process designs. 
Figure  4‐3  represents  the  resulting  argon  recovery,  required membrane  area  and 
compression energy  for 1  kmol/h plasma  gas  comparing a process without  recycle 
(Figure 4‐2a) and a process with recycle stream (Figure 4‐2b).  
The  argon  recovery  using  a  recycle  stream  is  significantly  higher  than  without  a 
recycle. While a maximum of 65.3% of argon  recovery  is achieved without  recycle, 
recoveries between 91.6 and 94.7% are achieved with recycle for a feed pressure up 
to 25 bar. The high difference of the achievable recovery depends on the operation 
conditions of the different membrane stages. While the PI stage  is responsible for a 
bulk removal of CO2 and H2, the product stream  is purified to a  low CO2  level  in the 
PEO membrane stage. 
During bulk removal a beneficial driving force ratio is achieved in the stage. The mole 
fraction of CO2 and H2 is still quite high in the retentate of the PI stage. The retentate 
argon fraction only amounts to 0.4 to 0.5. Together with the membrane selectivities 
for  CO2/Ar  and  H2/Ar,  the  operation  conditions  result  in  low  argon  losses.  The 
permeate just contains around 5% argon. 
In contrast, CO2  is reduced to a  low  level of around 2%  in the PEO stage. Therefore, 
the average partial pressure of CO2  is comparatively  low and the partial pressure of 
argon rises. Until the required purity is reached, a significant amount of argon passes 
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the membrane together with the CO2. The permeate contains between 25% and 30% 
argon.  If  this  permeate  is  led  out  of  the  process,  the  argon  losses  are  high.  By 
recycling  this permeate  stream back  to  the  feed  in  front of  the  compressor,  these 
argon losses are avoided. By mixing the feed stream with the recycle stream, the feed 
stream of the PI stage even contains a higher CO2 fraction improving the CO2 driving 
force and therewith the separation performance. However, the required membrane 
area and energy demand  for  feed compression  increases with an  increasing  recycle 
flow  rate.  For  this  reason,  the  trade‐off  between  argon  recovery  versus  energy 
demand  and  required membrane  area  has  to  be  evaluated  economically.  In  this 
context,  the  process  designs with modified  recycle  streams were  investigated.  To 
increase  the  recycle  stream,  the  PI membrane  area was  exemplarily  split  to  two 
modules with a membrane area  ratio of 5:1. The permeate of  the  second,  smaller 
module was recycled back together with the PEO permeate (Figure 4‐2c). To reduce 
the recycle stream the PEO membrane was split to two modules with the same ratio 
of 1:5. Here, the permeate, of the first, smaller PEO module was  leaves the process 
together  with  the  PI  permeate  (Figure 4‐2d).  The  simulation  results  are  given  in 
Table 4‐4. 
As  expected,  the  achievable  recovery  enhances with  an  increased  recycle  stream 
according  to  Figure 4‐2c.  At  the  same  time,  the  required  membrane  area  and 
compression  energy  increase.  The  detailed  economic  analysis  has  to  show,  if  the 
enhanced argon  recovery  compensates  the higher membrane and energy  input.  In 
contrast,  a  reduced  recycle  stream  reduces  the  required  membrane  area  and 
compression energy, but  the argon  recovery  falls significantly. At 10 bar and 50  °C, 
the argon recovery amounts to 85.3% for process d compared to 93.8% for process 
2b. The optimum process and operating point has to be determined on an economic 
base  comprising  the  trade‐off  between  argon  recovery  and  the  demand  on 
membrane area and compression energy. 
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Figure  4‐3.  Argon  recovery,  compression  energy  and  membrane  area  of  the  two‐stage 
membrane process with and without recycle stream as a function of the feed pressure for a 
plasma gas flow rate of 1 kmol/h. 
 
Table 4‐4.  Argon  recovery,  compression  energy  and  membrane  area  for  the  different 
process configurations (Figure 4‐2). 
Feed 
pressure 
[bar] 
 
Argon recovery 
[‐] 
Membrane area 
[m2 kmol‐1 h] 
 
Compression energy 
[kW kmol‐1 h] 
    a  b  C  d  a  B  c  d    a  B  c  D 
5    0.543  0.916  0.921  0.796 10.7 24.4 31.0 19.7   3.4  7.9  8.5  5.7 
10    0.612  0.938  0.945  0.853 3.8  9.2  10.8 6.9    5.1  11.3  12.5 7.9 
15    0.635  0.944  0.948  0.869 2.4  5.6  6.4  4.1    6.2  13.6  14.6 9.4 
20    0.646  0.946  0.951  0.890 1.7  4.0  4.6  2.5    7.0  15.4  16.7 11.1
25    0.653  0.947  0.952  0.895 1.4  3.1  4.0  1.8    7.7  16.5  17.9 12.1
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Influence of temperature 
Generally,  the  permeances  of  gases  in  polymeric  membranes  increases  with  an 
increasing  temperature, while  the selectivities decline  [11]. Therefore,  the  required 
membrane area  is  smaller at higher  temperatures, but also  the achievable product 
recovery  is  lower.  To  determine  the  temperature  influence  on  the  separation 
performance  of  the  discussed  process  design,  simulations  of  process  2b  were 
executed  for 25  °C and 75  °C. The boundary conditions were kept as  for  the 50  °C 
simulation. The models were adapted to the temperature by adapting the membrane 
permeances depending on the temperature.  
The achievable argon recoveries only vary in a small range. The maximum difference 
between these recoveries is 0.5%. With regard to the membrane area, a decrease of 
the PI membrane area becomes apparent with higher temperatures, but a higher PEO 
membrane area is required in comparison to the PI membrane area. The higher PEO 
membrane  involves  a higher  recycle  stream  and  thereby  a higher energy demand. 
While the recycle stream is lower than the feed stream at 25 °C, the recycle stream is 
almost three times higher than the feed stream at 75 °C (Table 4‐5). 
Two different effects cause the higher recycle stream: On the one hand, the H2/CO2 
selectivity of the PI membrane rises from 2.7 at 25 °C to 3.8 at 75 °C. Since the total 
amounts of H2 and CO2, which have  to pass  the PI membrane, are nearly constant, 
the CO2 fraction has to rise for higher temperatures. Then, the raised driving force for 
CO2 ensures the separation of both gases in the desired ratio. On the other hand, the 
CO2/H2  selectivity  of  the  PEO  membrane  is  reduced  for  higher  temperatures. 
Therefore,  the H2  flux  through  the membrane  is comparatively higher. To maintain 
the  required hydrogen amount  in  the  retentate of  the PEO membrane, a higher H2 
fraction  is needed  in the inlet stream. For the higher CO2 fraction  in the PI feed and 
the  higher  H2  flux  through  the  PEO  membrane  a  higher  recycle  stream  occurs 
necessitating a higher PEO membrane area and more compression energy. 
In summary, favorable operation conditions suggest operation at  low temperatures. 
However, next to the separation performance of the membrane process the required 
effort to cool the feed gas after compression to the respective feed temperature has 
to be taken into account. 
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Table  4‐5.  Process parameter  for  varied  feed  temperatures  (1  kmol plasma gas at 10 bar 
feed pressure). 
  Membrane area PI 
 
Membrane 
area ratio 
PI/PEO  
Ratio recycle 
stream /feed 
stream  
Compression 
energy  
 
Process 
costs 
 
  [m²/kmol]  [‐]  [‐]  [kW/kmol]  [€/kmol] 
25°C  6.63  1.60  0.81  9.2  2.03 
50°C  5.35  1.40  1.25  11.3  2.11 
75°C  4.55  0.88  2.80  19.1  2.90 
 
Influence of improved membrane selectivity 
The  impact  of  the  membrane  properties  can  be  investigated  hypothetically  for 
further  process  performance  improvement.  For  the  operating  efficiency  of  a 
membrane process  two membrane properties  are  relevant:  the permeate  flux  and 
the selectivities. The influence of an improved permeate flux can be derived directly. 
For membranes with permeances up  to 1000 GPU  and  selectivities up  to 100,  the 
mass transfer through the membrane is not influenced by concentration polarization 
[12]. The required membrane area decreases proportional to a rising permeate flux. 
The consequence of higher membrane selectivity is not visible on a first glance. Here, 
the influence of changed membrane selectivity has to be determined by simulation. 
Since the argon losses only occur in the permeate of the PI stage in a process design 
with  recycle  stream  (Figure 4‐2b),  calculations  were  executed  with  changed 
selectivities of  the PI membrane. The selectivities of  the PEO membrane were kept 
constant  as  given  in  Table 4‐2.  To  increase  the  H2/Ar  and  CO2/Ar  selectivities 
hypothetically, the argon permeance was reduced while the H2 and CO2 permeances 
were kept constant. The resulting selectivities used  for the calculations are given  in 
Table  4‐6.  The  simulations  were  again  executed  for  a  feed  stream  of  1  kmol/h 
fulfilling  the  required  boundary  conditions.  The  achievable  argon  recoveries 
depending on  feed pressure and selectivities were calculated. Figure 4‐4 shows  the 
results.  Currently  a  maximum  argon  recovery  of  94.7%  is  achievable  with  the 
available  PI  membrane.  If  one  could  realize  the  hypothetical  selectivities,  the 
maximum argon recovery can rise up to 97.4% for a CO2/Ar selectivity of about 20. If 
the  selectivities  could  be  raised  even  higher,  the  argon  losses  could  be  reduced 
further. Assuming a CO2/Ar selectivity of 97.5 and a H2/Ar selectivity of 287.5, around 
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10‐fold  increased selectivity,  the  recovery reaches 99.5%. An argon  recovery higher 
than 99% is achieved already at low pressures. 
These  results  illustrate  the  potential  of  future  process  improvement  if  the 
enhancements  in  the  material  development  permit  commercial  membranes  with 
corresponding selectivities and still sufficient permeances. 
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Figure  4‐4.  Influence  of  a  changed  selectivity  of  the  PI  membrane  in  the  two‐stage 
membrane process with recycle stream. 
 
Table  4‐6.  Theoretically  increased  selectivities  of  the  PI membrane  for  the  calculation  of 
process improvement resulting from membrane improvement. 
Ar permeance 
[GPU] 
Selectivity  
[‐] 
  CO2/Ar H2/Ar
21  8.7  24.7 
10  19.5  57.5 
5  39.0  115.0
2  97.5  287.5
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Economic results 
The  operation  performance  of  the  different  process  configurations  and  operating 
pressures  can  be  evaluated  by  linking  the  effort  for membrane  area,  energy  and 
argon substitution to costs. The estimation of costs given in Table 4‐3 was applied. 
Figure 4‐5 shows the process costs for the process design b in Figure 4‐2 as a function 
of feed pressure. The compression costs raises due to higher energy consumption at 
higher  feed pressures while  the argon costs and membrane costs decline. Hence, a 
minimum  for  the  total  costs  results. At  a  feed  pressure  of  10  bar  the  recovery  of 
1 kmol/h plasma gas causes costs of 2.11 €  for the gas permeation unit. More than 
50%  of  the  costs  are  caused  by  energy  consumption, but  also  the  costs  for  argon 
substitution have to be taken  into account. More than a third of the total costs are 
related  to  argon  substitution.  This  result  underlines  the  potential  of  process 
improvement by membrane  improvement described above. Realizing a process with 
99%  argon  recovery with  unchanged membrane  costs,  the  process  costs  drop  to 
1.44 € for the recovery of 1 kmol/h plasma gas. In contrast, the membrane costs are 
comparatively low. Higher membrane fluxes, resulting in less membrane area, as well 
as longer membrane life time would reduce the process costs only to a limited extent. 
The  importance  of  low  argon  losses  is  also  illustrated  by  the  operation  costs  for 
process a. Caused by  the high amount of argon substitution,  the cost minimum  for 
the process without  recycle stream  is more  than  twice as much as  the optimum of 
the  process  with  recycling.  For  process  a  in  Figure 4‐2,  the  minimum  argon 
substitution costs are already 4.37 € for 1 kmol/h plasma gas. 
Lower  feed  temperatures strongly  reduce  the process costs. Table 5 shows process 
costs per kmol/h plasma gas of 2.90 € at 75°C, 2.11 € at 50 °C and 2.03 € at 25 °C. A 
detailed economical  analysis  including heat exchange equipment  and  cooling  costs 
need to be carried out, but is beyond the scope of the current study. First estimation 
show  a  slight  increase  in  process  costs:  such  extra  cooling  is most  beneficial  for 
cooling from 75 °C to 50 °C. Further cooling to 25 °C is less efficient. 
A recycle stream modification following the process designs c and d in Figure 4‐2 does 
not  reduce  the  process  costs. While  the  energy  costs  for  a  raised  recycle  stream 
slightly exceed the argon recovery enhancement in process b, the higher argon losses 
in process d boost the separation costs significantly. 
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The  results  for  the  cost  sensitivity  analysis,  assuming  changing  costs  for  argon, 
membranes and energy, are given  in Table 4‐7. The  resulting costs are  limited  to a 
range between 1.95 €/kmol and 3.01 €/kmol. Thereby,  the optimum  feed pressure 
varies in the range of 5 to 10 bar. 
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Figure 4‐5. Process costs for the two‐stage membrane process with recycle stream at 50°C. 
 
Table 4‐7. Minimum process costs of argon recovery for changing costs of argon, energy and 
membrane. 
Argon price 
[€/kmol] 
  Membrane price 
[€/m²] 
Energy price
[€/kWh] 
Process costs
[€/kmol] 
Operating pressure
[bar] 
15 
 
300 
0.08  2.11  10 
  0.11  2.42  8 
  0.14  2.72  7 
 
100 
0.08  1.95  8 
  0.11  2.23  7 
    0.14  2.47  5 
20 
 
300 
0.08  2.37  10 
  0.11  2.71  10 
  0.14  3.01  8 
 
100 
0.08  2.24  10 
  0.11  2.54  8 
    0.14  2.82  7 
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4.7 Conclusion 
A  membrane  process  was  developed  for  the  plasma  gas  recovery  of  a  ceramic 
synthesis process to separate H2 and CO2 from argon. While CO2 has to be separated 
to a  low  level of around 2%, a certain  level of hydrogen has  to be  set  to  fulfill  the 
boundary conditions.  
The most  economic  process  is  a  two‐stage  process  with  a  recycle  stream  of  the 
second  stage  permeate  back  in  front  of  the  compressor.  In  each  stage  a different 
membrane material  is applied.  In  the  first  stage, a polyimide membrane  is used  to 
separate  CO2  and  H2  with  low  argon  losses.  In  the  second  stage,  a  PEO‐based 
Polyactive membrane retains most of the H2 but the CO2 passes the membrane. Here, 
the gas  is purified  to a  low CO2 concentration. By adapting  the membrane areas of 
the  two  stages,  the achievable CO2 and H2 concentration can be  set  independently 
from  each  other.  An  argon  recovery  of  around  94%  is  achievable  for  the  given 
boundary  conditions.  Improving  the  H2/Ar  and  CO2/Ar  selectivities  for  the  PI 
membrane would permit even higher argon recovery. 
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5.1 Introduction 
A process route combining a water gas shift and a membrane unit was  identified  in 
Chapter 4 as the most promising membrane‐supported process for CO removal from 
an argon stream. A two‐stage membrane unit with a recycle stream was investigated. 
Combining a polyimide and a polyethylene oxide (PEO)‐based membrane, the carbon 
dioxide removal and hydrogen  level adjustment can be realized within one process. 
Argon  recovery  higher  than  94%  can  be  achieved.  Compared  to  conventional 
techniques,  membrane  gas  permeation  processes  are  characterized  by  a  simple, 
flexible  and  compact  design.  The  main  drawback  of  the  developed  membrane 
process  is  that  the permeate stream contains both hydrogen and carbon dioxide  in 
high concentrations. Hydrogen could be used for electrical power generation, but the 
high carbon dioxide fraction reduces the heating value significantly. 
A membrane hybrid process could avoid this disadvantage. First, the gas stream can 
be  purified  by  a  conventional  CO2  separation  unit.  Then,  the  hydrogen  can  be 
separated by a subsequent membrane unit to obtain the plasma product stream and 
a high caloric value hydrogen stream.  
 
SiO2 + 3C 
↔
SiC + 2CO
Ar - H2
plasma gas
Ar, H2
Ar, H2, CO2
Gas 
separation
?
Ceramic 
synthesis
CO2, H2
Ar, H2
H2
Ar, H2
MEA
H2
Ar, H2
PWS
MEM
MEM
MEM
CO2
CO2
CO + H2O  
↔
H2+ CO2
Water-gas 
shift
 
Figure  5‐1.  Concepts of membrane  and hybrid processes  for  argon  recovery  in  a  ceramic 
synthesis process  (MEM: membrane; MEA: monoethanolamine scrubber; PWS: pressurized 
water scrubbing). 
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This chapter investigates membrane hybrid processes combining chemical or physical 
absorption  and  a  membrane  gas  separation  unit.  Amine  gas  treatment  using  a 
monoethanolamine  (MEA)  solution  is  investigated  for  chemical  absorption while  a 
pressurized  water  scrubbing  (PWS)  is  analyzed  for  physical  absorption.  The 
membrane hybrid process performance  is compared to the simulation results of the 
stand‐alone  two‐stage  membrane  process  (Figure  5‐1).  The  process  evaluation  is 
carried out on the basis of an economic analysis. 
 
5.2 Boundary conditions 
The  same  boundary  conditions  as  defined  for  the membrane‐stand‐alone  unit  in 
Chapter  4 were  applied  for  the  investigation  of  the  hybrid  processes.  The  values 
specified  in  Table  5‐1  relate  to  a  plasma  gas  flow  rate  of  1  kmol/h  after  ceramic 
synthesis and the water gas shift. The argon/hydrogen ratio of the plasma gas has to 
be  5:1.  Therefore,  the  recycle  stream  has  to  contain  0.167  kmol/h  hydrogen  per 
1 kmol/h plasma gas. The maximum concentrations of carbon monoxide and carbon 
dioxide in the recycle stream are 0.02 kmol/h. Compliance with the carbon monoxide 
limit  is already guaranteed by  the water gas  shift  reactor. Thus,  the gas  separation 
unit has to focus on reducing CO2 and H2.  
Since the gas solubility in water as well as the membrane selectivity rises with lower 
temperatures,  a  low  operating  temperature  is  beneficial.  Therefore,  the  operating 
temperature after gas drying was set to 25 °C for the membrane units and the water 
scrubber. The best operating temperature for CO2 absorption in an amine scrubber is 
at around 40 °C according to the literature [2], so this temperature is assumed for the 
simulations of the MEA unit. 
 
Table 5‐1. Boundary conditions for the gas separation process for 1 kmol/h plasma gas. 
  Feed after water gas‐shift    Retentate 
  Flow [kmol/h]  Mole fraction [‐]    Flow [kmol/h] 
Ar  0.833  0.389     
CO2  0.572  0.267    <0.02 
H2  0.718  0.335    =0.167 
CO  0.020  0.009    <0.02 
Total  2.143  1     
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5.3 Modeling 
Amine gas treatment 
In a chemical absorption process the gaseous component to be separated reacts with 
a  component  of  the  liquid  phase  to  give  a  reaction  product. Monoethanolamine 
(MEA) is a solvent that is well suited for CO2 removal. The equilibrium reactions which 
taking  place  during  chemical  absorption  of  CO2  in  an MEA  solution  are  given  in 
Table 5‐2. High amine concentrations allow increased CO2 absorption per unit volume 
and  reduce  the  required  solvent  flow  rate,  but  simultaneously  support  corrosion. 
Therefore, the mass fraction is typically limited to 30 wt% in an aqueous solution [3]. 
The CO2 loading of an MEA solution is defined as:  
]MEACOO[]MEA[]MEA[
]MEACOO[]CO[]HCO[]CO[
species MEA allof  Moles
speciescarryingCOallof  Moles
Loading
2
332
2
−+
−−−
++
+++=
=
  (5‐1) 
The maximum achievable CO2 loading is 0.5. Since the desorption reboiler duty is high 
for  low  lean  loadings due to the  low CO2 partial pressure, the CO2  is not completely 
stripped in the desorber column, but the lean amine stream already has a CO2 loading 
of between 0.2 and 0.3 [2]. 
Figure 5‐2  shows  the more detailed  flow  sheet of an MEA‐absorption  ‐ membrane 
hybrid process.  The  feed  gas enters  the absorber  column  at  the bottom while  the 
lean amine solution enters at the top. The rich amine  leaves the absorber from the 
bottom and passes  into a heat exchanger. The CO2‐rich  stream  is heated while  the 
lean stream  is cooled.  In the basic desorption process the CO2  is removed from the 
MEA solution at raised temperature of up to 120 °C and ambient pressure. The gas 
stream  leaving  the  absorber  is  dried  and  compressed  before  it  is  led  into  the 
membrane module for hydrogen separation. Since a preferably high H2/Ar selectivity 
is required, the polyimide membrane (Table 5‐4) is used. 
The simulation of amine absorption processes is well described in the literature [3‐6]. 
The flow sheeting program Aspen Plus  is used  in this study. Generally, the absorber 
and desorber are modeled using the RadFrac unit operation model. Thermodynamic 
properties  of  the  solvent  are  modeled  using  the  property  method  ELECNRTL. 
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Simulation studies, described in literature, were performed with both equilibrium and 
rate‐based  approaches.  The  equilibrium model  is  the  traditional way  of modeling 
absorption and desorption. The columns are divided into several stages and the vapor 
and liquid phases leave each stage at equilibrium. The assumption of equilibrium can 
cause  an  overestimation  of  the  process  performance,  especially  for  low  CO2 
concentrations  in  the  raw gas. Using  the  rate‐based mode  is more  complex as  the 
mass  transfer between  the  two phases  is described  in detail. Kothandaraman et al. 
[2]  compared  the  simulation  results  for  the  two model  types. While  the deviation 
between the simulation results is visible for CO2 raw gas fractions in the range of 7% 
to  10%,  for  higher  CO2  concentrations  of more  than  14%  the more  complex  rate‐
based model  does  not  feature  a  higher  accuracy.  The  CO2  fraction  for  the  argon 
recovery is higher than 25%, so an equilibrium model will provide good results and is 
used in this study. 
The two process units, the absorption unit and the membrane separation unit, could 
be  evaluated  successively,  since  the  absorption  unit  was  operated  at  ambient 
pressure and the compressor was used to compress the feed gas after CO2 separation. 
The  optimum  lean MEA  load  and  the  resulting  required  solvent  flow  had  to  be 
determined  for  the absorber unit. For  the membrane unit  the  influence of a varied 
operating pressure was investigated. 
 
Table 5‐2. Equilibrium reactions of chemical CO2 absorption with an MEA solution [3]. 
2 H2O ⇌ H3O
+ + OH‐ 
CO2 + 2 H2O ⇌ H3O
+ + HCO3
‐ 
MEA + HCO3
‐
⇌ MEACOO
‐ + H2O
HCO3
‐ + H2O ⇌ CO3
2‐ + H3O
+ 
MEAH+ + H2O ⇌ MEA + H3O
+ 
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Figure  5‐2.  Conceptual  flow  sheet  of  an MEA‐absorption  ‐ membrane  hybrid  process  for 
argon recovery (MEA+MEM). 
 
Pressurized water scrubbing 
Physical absorption describes the solution of a gaseous component in a liquid phase 
without chemical reactions. The main  influencing process parameter  is the pressure 
[7].  In  most  applications  Henry’s  law  can  be  used  to  describe  the  solution 
phenomenon.  The  equilibrium  between  a  gaseous  and  a  liquid  phase  can  be 
described  by  equalizing  their  chemical  potentials.  In  the  case  of  a  gas‐liquid 
equilibrium, this relation can be expressed by: 
pyHx iij,iii ϕ=γ   (5‐2) 
where  iγ  is  the  activity  coefficient  of  a  species  i  in  the  liquid  phase.  xi  and  Hi,j 
represent the molar fraction of this species and the Henry coefficient for species i in 
solvent j respectively [8]. Applying the common simplifications of an ideal behavior of 
the gas phase (φ=1) and a low solubility ( iγ =1), Henry's law is obtained: 
ij,ii pHx =   (5‐3) 
Absorption  in  water  can  be  described  by  Henry's  law.  The  respective  Henry 
coefficients are given in Table 5‐3. Since the Henry coefficient of carbon dioxide is 25 
times higher than the one for argon and 450 times higher than the one of hydrogen, 
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carbon dioxide can be separated from the argon by PWS while the hydrogen remains 
in the gas stream. 
A conceptual flow sheet of a pressurized‐water‐scrubbing ‐ membrane hybrid process 
is  shown  in  Figure  5‐3. After  compression,  the  feed  stream  is  fed  to  the  absorber 
column passing the pressurized water in counter current direction. The loaded water 
flows  to  the desorber  column, where  the dissolved gases are desorbed at ambient 
pressure. Air  is blown through the desorber column to strip CO2. The purified gas  is 
led  into  a membrane module  for  hydrogen  separation.  A  polyimide membrane  is 
applied again in this process. The purified gas stream leaves the absorber column still 
at  elevated  pressure.  Therefore,  no  additional  compressor  is  required  for  the 
membrane  unit when  the  absorber  and  the membrane  unit  operate  at  the  same 
pressure. The process design was restricted to one compressor to keep the process as 
simple as possible. 
The  separation  performance  for  a  varied  feed  pressure  was  determined  after 
implementation of  the hybrid process  in Aspen Plus. For a given  feed pressure  the 
water flow  in the absorber was adjusted to reach the required CO2 purity while the 
membrane area was adjusted to set the hydrogen level. 
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Figure  5‐3.  Conceptual  flow  sheet  of  a  pressurized‐water‐scrubbing  ‐ membrane  hybrid 
process for argon recovery (PWS+MEM). 
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Table 5‐3. Henry coefficients for the relevant gases in water at 25 °C [9]. 
Component Henry coefficient
[mol m‐³ Pa‐1] 
CO2  3.55 10
‐4 
Ar  1.38 10‐5 
CO  9.38 10‐6 
H2  7.70 10
‐6 
 
Membrane 
Potential  membranes  for  the  separation  task  were  described  in  Chapter  3.  The 
membrane  properties  are  given  in  Table  5‐4.  The  performance  of  stand‐alone 
membrane  processes  for  the  given  separation  task  has  already  been  discussed  in 
Chapter 4:  Single‐stage processes  are  generally  the  simplest process  configuration. 
However,  when  fulfilling  the  required  CO2  level,  the  required  H2  level  cannot  be 
reached in such a single‐stage process. Using only a single polyimide (PI) stage, nearly 
all of the H2 is separated from the argon, whereas too much H2 is rejected by a PEO‐
based Polyactive  (PEO) membrane. For  this  reason, a  two‐stage process, combining 
both  PI  and  PEO membranes, was  investigated.  In  the  first  stage,  CO2  and H2  are 
separated by a PI membrane. In the second stage a PEO membrane is implemented, 
so that only CO2 permeates selectively over H2. Varying the membrane areas of the 
two  stages  allows  to  set  the CO2  and  the H2  level  independently. Recycling of  the 
second stage permeate to the compressor reduces argon losses significantly. 
 
Table 5‐4. Permeances and selectivities for the considered membranes at 25°C.  
    Permeance 
[GPU] 
Selectivity 
[‐] 
    Ar  CO  CO2  H2  Ar/CO CO2/Ar H2/Ar 
PI    16  13  195  520 1.2  12.1  32.5 
PEO   190  65  1580 195 3.0  8.4  1.1 
 
PEOPIAr, CO, CO2, H2 Ar, CO
CO2, H2  
Figure 5‐4. Conceptual flow sheet of a two‐stage membrane process for argon recovery. 
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For  process  simulation  in  Aspen  Plus,  a  permeation model  implemented  in  Aspen 
Custom Modeler was used  for  the membrane unit blocks. A detailed description of 
the model is given in Chapter 3. 
 
5.4 Economic framework 
The  flow  sheet  simulations  allow  determining  technical  feasibility. However,  a  fair 
comparison between different processes on a  technical basis only  is difficult,  since 
the  impact  of  the  different  operating  parameters  has  to  be  considered.  In  an 
economic evaluation, costs are related to the cost drivers for comparison. Several full 
cost models are described  in the  literature for the cost calculation of membrane [5, 
10‐14] and absorption processes [15, 16]. 
The  data  collection  for  a  full  cost  calculation  is  quite  intensive.  Furthermore,  the 
specific  investment  costs  strongly depend on  the plant  size, which  is  influenced by 
economies of  scale.  Therefore,  the  total  costs  cannot be discussed  in  general, but 
have  to  be  investigated  for  the  individual  application.  A  first  rough  estimation  of 
operating  costs  gives  a  prediction  about  the  economic  process.  During  further 
process design, the cost calculation can be further refined. 
The full costs models showed that the energy demand is the main operating cost for 
all  the entire hybrid processes  investigated. The analysis of  the membrane process 
for argon recovery revealed the significant influence of argon losses on the operating 
costs. The costs of MEA solution losses, water losses, and membrane substitution are 
low with  comparison  to  the energy  costs. Therefore,  the  first economic  analysis  is 
restricted to the energy and argon costs only. The costs assumed  for this study are 
given in Table 5‐5. The base case electricity price complies with the European average 
electricity  price  for  large  industrial  consumer  [17].  The  need  of  additional  heat 
generation  for  the  steam  supply was  assumed  for  steam  cost estimation  [18]. The 
argon price relies on supplier information.  
 
Table 5‐5. Assumptions used for economic analysis. 
Energy price  0.08 €/kWh 
Steam price  0.046 €/kWh 
Argon price  15 €/kmol 
Compressor and pump efficiency 0.85 
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5.5 Results and discussion 
The objective of the process design in this study was to investigate membrane hybrid 
processes  and  membrane  processes  for  argon  recycling  in  compliance  with  the 
required boundary conditions. The process simulations were executed  in Aspen Plus 
for a reference plasma gas stream of 1 kmol/h. First, the process performance of the 
membrane hybrid processes  "amine  gas  treatment  ‐ membrane"  (MEA+MEM)  and 
"pressurized‐water‐scrubbing  ‐ membrane"  (PWS+MEM) and  the membrane  stand‐
alone  process  performance  was  determined.  Then,  the  economic  evaluation  was 
conducted for these technical results to compare the overall process performance. 
 
Technical results 
The two separation units of the MEA+MEM could be  investigated successively since 
they are technically independent. First, the MEA process was designed. Subsequently, 
the membrane  process was  investigated  for  treating  the  outlet  gas  stream  of  the 
amine scrubber. 
Since the regeneration of the CO2‐rich amine solution generates the highest energy 
demand of an amine gas treatment process, the optimum  level of regeneration and 
therewith  the  lean  loading have  to be determined. Lower  lean  loadings  reduce  the 
required solvent  flow rate but  increase the regeneration effort of MEA solution. An 
optimum  lean  loading,  causing  the minimum  reboiler  heat  duty,  results  from  this 
trade‐off. In the simulation, the optimum lean loading was 0.28 with a reboiler heat 
duty of 49.6 kWh/kmolCO2 at 102 °C and ambient pressure. These data fits well with 
the  results presented  in  the  literature  [2, 5]. For 1 kmol/h plasma gas,  the  reboiler 
heat duty adds up  to 28.27 kWh/kmolPlasma gas. The  thermal energy demand  can be 
reduced  to  15 kWh/kmolPlasma  gas  by  using  the  waste  heat  of  the  water  gas  shift 
reactor and the subsequent gas cooling. The MEA solution absorbs CO2 selectively so 
that the separated CO2 has a high purity and argon and hydrogen losses are negligible. 
In  the  polyimide membrane  stage  argon  losses  occur  during  hydrogen  separation. 
The  feed  pressure  is  the  main  operating  parameter  which  influences  the  argon 
recovery but  also  the  required membrane  area  and  energy demand. Higher  argon 
recovery with a lower membrane area is achieved at higher feed pressures, but also 
the energy demand increases.  
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Table  5‐6.  Comparison  of  the  process  performance  in MEA+MEM  hybrid  processes with 
single‐ and two‐stage membrane processes. 
Feed 
pressure 
[bar] 
  Argon recovery 
[‐] 
Membrane area 
[m2 kmol‐1 h] 
Electrical energy 
[kW kmol‐1 h] 
    Single‐
stage 
Two‐
stage 
Single‐
stage 
Two‐
stage 
Single‐
stage 
Two‐
stage 
5    0.910  0.948  11.89  15.8  2.98  3.41 
10    0.938  0.968  3.77  4.96  4.85  5.64 
15    0.948  0.972  2.21  2.94  6.15  7.20 
 
Figure 5‐5 shows  the argon recovery and electrical energy demand as a  function of 
the  feed  pressure.  Table  5‐6  illustrates  the  process  performance  for  selected 
operating points as well as the required membrane area. A maximum argon recovery 
of 94.8%  is achievable  in a single‐stage process. The product recovery can generally 
be enhanced by a two‐stage membrane process with a recycle stream [9]. Therefore, 
the application of a recycle stream was also  investigated. The process design of the 
two‐stage membrane process  in the MEA+2MEM hybrid process corresponds to the 
design used  for  the membrane  stand‐alone unit. Here,  the polyimide membrane  is 
used in both stages. The recycle stream requires a higher energy demand caused by 
higher  flow  rates  but  no  additional  compressor  is  needed.  The  argon  recovery  is 
increased  to  97.2%.  The  composition  of  the  retentate  stream  fulfills  the 
aforementioned  boundary  conditions  for  both  the  one‐  and  two‐stage membrane 
process. The hydrogen  rich permeate  stream  contains 86  to 91% H2  for  the  single‐
stage process and 91  to 95% H2  for  the  two‐stage process. The permeate  contains 
around  1.5%  CO2  and  0.2%  CO  in  the  processes,  respectively.  A  lower  CO2 
concentration in the H2 rich permeate stream can be realized by enhancement of the 
amine gas treatment separation. 
The process performance of the scrubber and the membrane unit  in the PWS+MEM 
hybrid  process  had  to  be  determined  simultaneously,  since  the  same  compressor 
provides the operating pressure for both units. The membrane process is limited to a 
single‐stage process. An additional compressor is required if a recycle stream is to be 
implemented. The required electrical energy for water and gas compression and the 
achievable argon recovery depending on the feed pressure are shown  in Figure 5‐5. 
The achievable argon  recovery  is  less  than 89.5%.  In  contrast  to  the MEA process, 
argon is also absorbed, so that argon losses of approximately 7% occur. These argon 
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losses and the air, which  is needed for desorption, form a significant fraction of the 
gas stream containing the separated CO2. The argon‐rich stream corresponds to the 
boundary  conditions.  The hydrogen  rich  stream  contains between  87  and 91% H2, 
1.5% CO2, and 0.2% CO, while  the  rest being argon. The CO2  level  in  the hydrogen 
stream can be reduced by further water scrubbing prior to the membrane unit, but 
the argon recovery also reduces.  
During the process design of the stand‐alone membrane unit, the membrane areas of 
the two stages were determined for different feed pressures to meet the boundary 
conditions. The resulting process performances for selected feed pressures are given 
in  Table  5‐7.  The  argon  recovery  and  the  electrical  energy  demand  are  shown  in 
Figure  5‐5.  Argon  recoveries  of  up  to  94%  are  realizable.  The  retentate  stream  is 
purified according to the boundary conditions. The permeate stream contains approx. 
47% H2, 48% CO2 and 5% Ar. The CO fraction is in the low ppm range.  
Figure  5‐5  also  permits  a  comparison  between  the  different  processes.  The 
PWS+MEM hybrid process has the lowest argon recovery of all investigated processes 
while MEA+2MEM provides the highest argon recovery. The PWS+MEM process has a 
lower electrical energy demand than the stand alone membrane unit. The water has 
to be compressed to the operating  level of the pressurized water scrubbing next to 
the  gas  stream,  but  the  total  gas  stream  which  has  to  be  compressed,  is  lower 
because no gas is recycled. The amine gas treatment has the lowest electrical energy 
demand. Only the stream  leaving the MEA unit has to be compressed. The gas flow 
rate  is  already  reduced  from  2.14  to  1.6  kmol  for  1  kmol  plasma  gas  after  CO2 
separation. Instead of electrical energy, thermal energy of 15 kWh per 1 kmol plasma 
gas  is  required  for MEA  regeneration. The  impact of  the argon  recovery versus  the 
electrical  and  thermal  energy  demand  on  the  overall  performance  needs  to  be 
evaluated by an economic study. 
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Figure 5‐5. Argon recovery and electrical energy demand for the investigated membrane and 
hybrid processes as a function of the feed pressure for a plasma gas flow of 1 kmol/h. 
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Table 5‐7. Process performance of a stand‐alone membrane unit for argon recovery at 25 °C 
feed temperature. 
Feed pressure
[bar] 
  Argon recovery
[‐] 
Electrical energy
[kW kmol‐1 h] 
Membrane area 
[m2 kmol‐1 h] 
        PI   PEO 
5    0.899  7.13  18.2  11.4 
10    0.930  10.90  6.6  4.1 
15    0.938  13.53  4.0  2.5 
 
Economic results 
The  operating  performance  of  the  hybrid  process  configurations  at  different 
operating  pressures  can  be  evaluated  by  linking  the  effort  of  energy  and  argon 
substitution to costs. The estimation of costs given in Table 5‐5 was applied. 
Figure 5‐6 shows the process costs related to 1 kmol plasma gas as a function of the 
feed pressure. Since  the argon  losses are  reduced with  increasing pressure but  the 
energy demand rises, the minimum process cost can be found for each  investigated 
process. The hybrid process using PWS has the highest process costs by far because 
argon  losses  and  also  electrical  energy  demand  are  comparatively  high.  The 
investment  costs  for  the  process  implementation  are  in  a  similar  scale  to  the 
MEA+MEM expenses because nearly the same equipment is required. Therefore, the 
separation performance of the PWS+MEM hybrid process is definitely inferior to the 
alternative processes. 
The comparison of the amine‐scrubber ‐ membrane processes reveals the advantage 
of a two‐stage membrane process. The reduction of argon losses dominates the costs 
in comparison to the additional electrical energy demand. Furthermore, the optimum 
operating pressure  is  reduced  from 13 bar  for a hybrid process with a  single‐stage 
membrane unit to 8 bar for a process  including a two‐stage membrane unit. Hence, 
the MEA+2MEM hybrid process  is more advantageous than the MEA+MEM process 
for  the argon  recovery application. Figure 5‐7  illustrates  the operating  costs of  the 
MEA+2MEM process. The thermal energy demand for solvent regeneration forms the 
highest cost contribution. Further energy  integration, using the waste heat of other 
processes  close  to  the  absorption  process,  would  reduce  the  operating  costs 
significantly and improve process performance. 
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The membrane stand‐alone unit has slightly higher operating costs compared to the 
MEA+2MEM  hybrid  process. However,  the  plant  design  of  a membrane  process  is 
very simple, so the technical effort required for the membrane process is significantly 
lower than that  for an absorption process. The argon substitution costs and energy 
costs  are  in  the  same order of magnitude, whereby  argon  losses dominate  at  low 
feed pressures and energy costs predominate at high pressures (Figure 5‐8). 
The  detailed  analysis  underlines  the  significant  impact  of  argon  losses  on  the 
operating  costs.  Since  the  argon  losses  occur  in  the  membrane  unit  for  both 
processes, membrane  improvement  in  terms of higher membrane  selectivity  could 
improve the separation performance. 
The investment costs are crucial for process economy as well as the operating costs. 
Here,  the  stand‐alone membrane unit has  the  advantage of  a  simple  and modular 
design that permits an easy scale‐up to a different plant size, but the costs  increase 
linearly.  In  contrast,  absorption  units  feature  large  economies  of  scale, which  are 
beneficial for large plants (Table 5‐8). For these reasons, both the MEA+2MEM hybrid 
process  and  the  stand‐alone membrane process  can potentially be used  for  argon 
recovery.  The  final  selection  among  these  two  processes  strongly  depends  on  the 
boundary conditions of the individual plant site. 
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Figure 5‐6. Process costs including electrical energy, thermal energy, and argon losses for the 
different membrane and hybrid processes.  
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Figure 5‐7. Process costs of an MEA+2MEM hybrid process for argon recovery. 
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Figure 5‐8. Process costs of a stand‐alone two‐stage membrane unit for argon recovery. 
 
Table 5‐8. Advantages and drawbacks of the promising processes for argon recovery. 
  MEA+2MEM hybrid process  Membrane process 
Advantages 
+ high argon recovery 
+ high CO2 purity 
+ high H2 purity 
+ low electrical energy demand
+ economies of scale, 
beneficial for large plants 
+ high argon recovery 
+ absence of chemicals, no 
solvent emissions 
+ modular design, easy to scale 
up 
Drawbacks 
– corrosive solvent solution 
and solvent emissions 
– high thermal energy demand 
requiring energy integration 
– extra equipment 
– CO2 and H2 in one product 
stream with low caloric value 
– no economies of scale due to 
modular design, penalty for 
large‐scale applications 
 
78     Membrane hybrid processes for argon recovery  
5.6 Conclusion 
Membrane  hybrid  processes  combining  chemical  or  physical  absorption  and  a 
membrane unit were designed  for  the plasma  gas  recovery  in  a  ceramic  synthesis 
process. The comparison of these hybrid processes and a membrane‐stand‐alone unit 
was carried out on technical and economic bases. All the investigated processes could 
fulfill the boundary  in terms of the defined product purities. A hybrid process of an 
amine  gas  treatment  with  a  two‐stage  membrane  process  and  the  stand‐alone 
membrane unit  showed  the best  separation performance, while pressurized water 
scrubbing  for CO2  removal  combined with  a membrane process  led  to  the highest 
argon losses accompanied by relatively high energy demand.  
The process  selection  for  an  industrial  application depends on  the  individual plant 
size and site. The stand‐alone membrane unit is a simple process which can be easily 
adapted  to different plant  sizes and boundary  conditions. The use of a  low  caloric 
value hydrogen product stream would be required. In contrast, the MEA absorption‐
membrane  hybrid  process  delivers  highly  purified  CO2  and  H2  streams.  Since  a 
significant  amount  of  thermal  energy  is  required,  energy  integration  using  the 
thermal energy provided by other processes offers high potential for heat integration 
and process optimization. 
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6.1 Introduction 
The  removal  of  carbon  monoxide  from  argon  plasma  gas  is  a  new  potential 
application of gas permeation membranes as presented in this thesis. A process route 
combining  a water  gas  shift  reactor  and  a membrane  unit  has  been  developed  in 
Chapter 4. In the water gas shift reactor, the carbon monoxide reacts with water to 
give carbon dioxide and hydrogen. In the membrane unit, the products of the water 
gas shift are separated. Since the water gas shift reaction is an equilibrium reaction, 
excess water  is added, so that the gas stream  is saturated with water at the reactor 
outlet. Generally, gas permeation modules can be used for water vapor separation [1, 
2], and the membrane unit could be applied for gas drying and gas separation at the 
same  time. However,  the  influence of  the water  vapor on  the membrane material 
and the resulting module separation performance has to be considered. 
The  transport  of water  vapor  through  polymeric membranes  and  the  influence  of 
water vapor on the permanent gas permeabilities have been investigated for several 
membrane  materials  [3‐11].  The  experimental  results  for  a  Matrimid  membrane 
similar to the membrane used for the argon recovery process are reported by Chen et 
al.  [11]: the permanent gas permeances, measured at 2 and 7.5 bar, decrease with 
high water levels caused by competitive sorption of the water. In contrast, the water 
vapor  permeance  increases  with  increasing  humidity  due  to  plasticization  of  the 
polymer matrix and increasing water vapor solubility. In a further study, a first model 
for glassy polymers describing the permeabilities of water vapor and other gases  in 
humid gas mixtures was developed based on modeling of the sorption and diffusion 
in the membrane [12]. This model describes the membrane material properties but 
not the module separation performance. 
The  mass  transfer  in  dense  polymer  membranes  and  the  simulation  of  gas 
permeation modules are extensively documented in the literature [13‐18]. However, 
most models assume  ideal  characteristics. Non‐idealities  such as pressure  losses  in 
feed  and  permeate,  concentration  polarization,  and  the  Joule‐Thomson  effect  are 
considered in some models [18]. A model describing the influence of water vapor on 
the module separation performance has not yet been reported. 
In  this  chapter,  the Aspen Custom Modeler model  for  the  PI hollow‐fiber module, 
described  in  Chapter  3,  was  extended  to  represent  the  module  separation 
performance for humid gas streams. It is the aim to validate the modified model with 
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experimental data. Based on the gas permeation model,  the  influence of  the water 
vapor on the module performance can then be quantified.  
 
6.2 Experimental procedure 
A  commercial  hollow‐fiber  polyimide  membrane  module  (UBE  Industries)  was 
investigated  for  the  argon  recovery  process.  The module  properties  are  given  in 
Table 6‐1. The gas permeation facility shown in Chapter 2.2 was used to analyze the 
module separation performance. Experimental data for the investigated gas mixtures 
under dry  conditions were  available  from  the experiments described  in Chapter 3. 
Experiments with a feed gas stream saturated with water were carried out in addition. 
Feed  flow  rates  of  up  to  40  l/min  with  75%  Ar  and  25%  CO2  were  applied.  The 
membrane module was  put  into  an  oven  to  adjust  the  operating  temperature  to 
50  °C. Retentate pressure was set  to 3 bar, 5 bar, and 7 bar. The gas compositions 
were analyzed by a gas chromatograph. Nitrogen was used as tracer gas to determine 
the flow rates.  
 
Table 6‐1. Properties of the applied PI membrane module (UBE Industries) [Table 3‐1]. 
Outer fiber diameter  [μm]  415 
Fiber length  [m]  0.2 
Module diameter  [m]  0.038 
Number of fibers  [‐]  3380 
Membrane area  [m2]  0.9 
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6.3 Simulation of the hollow‐fiber membrane module for humid gases 
The mass  transport  through  dense  polymer membranes  can  be  described  by  the 
solution‐diffusion model. Hence, a linear mass transfer correlation can be derived for 
the permeate flow rate Jk [m³/(m² h)]: 
( )pkFkkk pypxJ −⋅=Π   (6‐1) 
where Πi is the permeance of component k [m³/(m² h bar)], xk is the mole fraction of 
component k in the feed, yk is the mole fraction of component k in the permeate, pF is 
the feed pressure [bar], and pP is the permeate pressure [bar] [14]. Thus, the flux of a 
gas  through  a  membrane  is  proportional  to  the  partial  pressure  difference  of 
component  k  in  the  feed  and  permeate.  The  permeance  is  a  membrane‐  and 
substance‐specific  parameter.  Since  the  amount  of water  vapor  in  the  gas  stream 
influences  the water permeance but also  the permanent gas permeances, a water‐
vapor‐dependent permeance has to be applied.  
The water vapor activity describing the amount of water in a gas stream is defined as 
sat
O2H
O2H p
p
a =   (6‐2) 
where pH2O  is the water vapor partial pressure and psat  is the saturated water vapor 
pressure  at  the  stream  temperature  and pressure.  The  respective  saturated water 
vapor pressure [mmHg] can be calculated by the Antoine equation 
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛
+−= TC
B
A
sat 10p  
(6‐3) 
The Antoine constants A, B and C are given in Table 6‐2. T is the stream temperature 
in degrees Celsius.  
 
Table 6‐2. Antoine constants for the calculation of saturated vapor pressure [19]. 
  1‐100 °C 
A 8.19625 
B 1730.630
C 233.426 
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Figure 6‐1. Material balance for module simulation [based on 17]. 
 
The model, which was validated for dry gas mixtures in Chapter 3, was modified. The 
calculation of  the water vapor activity and  the  resulting permeances was added.  In 
the model, the membrane area is divided into a discrete number of elements because 
of  local changes of  the conditions along  the membrane. The mass  transfer  through 
the membrane and the respective pressure losses along the membrane are calculated 
for  each  element  (Figure  6‐1).  For  component  i,  the  permeate  and  retentate  flow 
rates in the element j are calculated by: 
( ) ( ) ( )jn1jnjn k,Mk,Rk,R &&& −−=  
( ) ( ) ( )1jn1jnjn k,Mk,Pk,P +−+= &&&  
(6‐4) 
The  gases  flow  in  counter‐current  direction. Moreover,  the  flow  rate  through  the 
membrane of component k  in the element  j  is calculated with the solution diffusion 
model correlation: 
( ) ( ) ( ) ( ) ( ) ( )[ ]jpjyjpjxjA)a(jn Pk,PFk,RO2Hkk,M ⋅−⋅⋅⋅=Π&   (6‐5) 
Pressure  losses  are  calculated  by  the Hagen‐Poiseuille  equation.  Further  non‐ideal 
effects  such  as  concentration  polarization  and  the  Joule‐Thomson  effect  are  not 
considered. The single gas permeances Π0,k of the permanent gases for the polyimide 
membrane are given in Table 6‐3. The water vapor permeance was estimated as 2500 
GPU based on literature data [14]. 
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Table 6‐3. Pure gas permeation properties of the polyimide membrane for dry gas at 50 °C 
[Table 3‐2]. 
Permeance 
[GPU] 
Selectivity 
[‐] 
H2O  CO2 Ar  H2O/CO2 H2O/Ar
2500  195 23 13  109 
 
For a first approximation, the permeance for a certain component k at an activity aH2O 
is  described  by  the  dry  gas  permeance  Π0,k  multiplied  by  an  activity‐dependent 
correction factor kk: 
k,0O2HkO2Hk )a(k)a( ΠΠ ⋅=   (6‐6) 
The  correction  factors  as well  as  the  dry  gas  permeances  have  to  be  determined 
experimentally as done by Chen et al.  [11]. They present experimental data  for  the 
reduction of the permanent gas permeances with increases in water vapor activity for 
a Matrimid membrane. Here, we assume that this material behaves similarly to the 
material  used  in  the  polyimide  module  and  the  correction  factors  k(aH2O)  were 
derived from these experimental data by calculating trend lines. A similar permeance 
behavior  of  argon  compared  to  methane  is  assumed.  Chen  et  al.  measured  a 
pressure‐dependent  decline  in  permeance  for  CO2 with  increasing  feed  pressure. 
However,  the  experimental  data  are  not  sufficient  to  describe  the  reduction  in 
permeance as a  function of  the  feed pressure. Therefore, all the experimental data 
for CO2 were used to calculate one averaged trend line. The experimental data points 
for  the permanent gases and  the derived  trend  lines are  shown  in Figure 6‐2. The 
permeance of water  rises  slightly with  increasing  activity up  to 10%, but  as  a  first 
approximation, the water permeance was kept constant. 
The determined water‐vapor‐activity‐dependent correction factors were used for the 
simulation: 
( )O2Ha3199,0
O2HAr e)a(k
−=  
( ) ( )O2Ha5525,0O2H2CO eak −=  
(6‐7) 
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Figure  6‐2.  Calculation  of  the  trend  line  for  the  estimation  of  the  correction  factor  k 
(■ experimental data for CO2, ▲ experimental data for CH4 applied for Ar [11]). 
 
6.4 Results and discussion 
Model validation 
The results of the mixed gas experiments were used to verify the simulation models. 
The experimental and  simulated  results  for  the permeate and  retentate  flow  rates 
and the stream compositions have to be compared to validate the model. For all the 
graphs shown below, the curves denote the simulation results and the dots show the 
experimental data points. Experimental data for dry gases are represented by empty 
dots, while the filled dots represent data for humid gases. 
The stage cut  is used to compare the flow rates and to quantify the split. Figure 6‐3 
compares the data for dry and saturated feed streams at different feed pressures and 
Figure 6‐4 shows the related CO2 fraction in retentate for varied feed flow rates.  
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Figure 6‐3. Experimental (dots) and simulated (lines) stage cut for a dry and a saturated feed 
stream of 75% Ar and 25% CO2. 
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Figure 6‐4. Experimental (dots) and simulated (lines) CO2 fraction in retentate for a dry and a 
saturated feed stream of 75% Ar and 25% CO2. 
The influence of water on the polyimide membrane module separation performance     89 
Despite  the  simplified  assumption  with  respect  to  non‐idealities  as  well  as  the 
pressure‐  and  temperature‐independent  correction  factor,  the  simulation  model 
represents the experimental data with acceptable accuracy. The deviations between 
simulated and experimental data  for the CO2  fraction  in the retentate are  less than 
5%, while the deviations for the stage cut are less than 10% for the most data points. 
A detailed  investigation of the correction factor might  improve the model accuracy. 
However, the model is appropriate for a first investigation of the module separation 
performance influenced by water vapor in the feed gas. 
 
Simulation of module separation performance 
The analysis of the experimental data shows differences between dry and humid gas 
separation  performances  with  different  characteristics  as  a  function  of  the  feed 
pressure. The stage cuts  for the saturated  feed streams are  lower compared to the 
data of  the dry streams because permeances decrease with  increasing water vapor 
activity. However,  the deviation between  the  results of dry and humid gas streams 
decreases  with  increasing  feed  pressures.  The  validated  model  enables  detailed 
consideration of  the concentration profiles  in  the module  to explain  the separation 
performance. 
The water vapor activity in the retentate and permeate changes along the membrane 
fibers. The activity in the retentate is reduced along the fiber, while the activity in the 
permeate  increases, since the enrichment of water vapor  in the permeate  is caused 
by  favored  water  mass  transfer  through  the  membrane.  Figure  6‐5  shows  the 
distribution of the activity in the retentate and permeate for a 20 l/min feed stream 
with 75% Ar and 25% CO2 again. Since the flow in the module is counter‐current, the 
feed stream enters and permeate leaves the module at the module length of 0.0 m, 
while the retentate leaves the module at the module length of 0.2 m (Figure 6‐1). 
A major vapor activity reduction in the retentate and a lower activity in the permeate 
are  observed with  increasing  feed  pressures.  This  separation  performance  results 
from  two  effects:  on  the  one  hand,  the  stage  cut  rises when  the  transmembrane 
pressure  increases, resulting  in a  larger permeate stream. Hence, the activity  in the 
permeate  for  a  defined  amount  of  water,  transferred  through  the membrane,  is 
lower. On the other hand, the amount of water in a saturated feed stream decreases 
with increasing feed pressure. At 50 °C, a saturated gas stream contains 34 gH2O/m³gas 
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(STP) at 3 bar but only 14 gH2O/m³gas (STP) at 7 bar. Therefore, a smaller water mass 
transfer  through  the membrane  is  required  for  activity  reduction  in  the  retentate. 
The water partial pressure difference  is  the driving  force  for a water mass  transfer 
through the membrane. Figure 6‐7  illustrates the partial pressure distribution  in the 
retentate and permeate and  the  resulting partial pressure difference as  the driving 
force  for 3 bar and 7 bar  feed pressure. At  low  feed pressure, a high activity  in the 
permeate causes a high partial pressure for water, so that the water mass transfer is 
limited by the driving  force.  In contrast, the water partial pressure  is comparatively 
low at the permeate outlet at 7 bar. Therefore, the driving force for water is still high 
for the entering feed stream, which is beneficial for the water transfer. The decrease 
in driving force along the membrane results from the reduced water partial pressure 
in  the  feed.  In  summary, more  extensive  retentate  drying  at  high  pressure  results 
from a favorable driving force and less water mass in the feed stream and leads to a 
smaller influence on the module separation performance. 
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Figure  6‐5.  Water  vapor  activity  in  the  retentate  and  permeate  as  a  function  of module 
length at a feed flow rate of 20 l/min. 
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Figure  6‐6.  Water  partial  pressure  in  the  retentate  and  permeate  and  resulting  partial 
pressure difference as water transfer driving force at a feed flow rate of 20 l/min. 
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Consequences for process design 
The consequences of a reduction in the water‐vapor‐induced separation performance 
are  crucial  for process development.  Low permeances  require  a higher membrane 
area.  Table  6‐4  summarizes  the  membrane  area  increase  for  the  investigated 
operating  range with  a  saturated  feed  stream. A membrane  area  demand  around 
50% higher appears at a feed pressure of 3 bar. At 7 bar, a membrane area up to 14% 
larger  is  required.  Since  the  CO2  permeance  declines  to  a  greater  extent  than  the 
argon  permeance,  the  selectivity  declines  with  higher  water  vapor  activity.  The 
CO2/Ar  selectivity  is  8.5  for  a  dry  gas,  but  only  6.7  for  a water  saturated  gas.  A 
changed selectivity might influence the product recovery for specified product purity. 
Figure 6‐7 compares the argon recovery for dry and water saturated feed gas streams 
at feed pressures of 3 bar and 7 bar as a function of the retentate purity, represented 
by the CO2 fraction in the retentate. No significant influence of a changed selectivity 
occurs. The deviation of an argon recovery for defined retentate purity is less than 2%. 
Therefore, the  influence of water vapor on the module separation performance can 
be compensated by a larger membrane area. 
During process design, the trade‐off between higher membrane costs for humid feed 
gas and higher effort required for gas drying prior to the membrane unit to separate 
a dry gas  stream  in  the membrane module needs  to be  investigated. Furthermore, 
the optimum operating pressure can be different  for humid and dry  feed gases.  In 
addition,  the  long‐term  influence  of  high  water  vapor  activity  on  the membrane 
separation performance needs to be analyzed. The changes in permeances caused by 
humid  feed  streams were  reversible  in  the  experiments  reported  here.  After  few 
minutes  of  module  operation  with  dry  gas,  the  original  module  separation 
performance  for dry gas was  reached again. However,  the membrane performance 
after long‐term application with humid feed is still unknown. 
 
 
 
 
 
 
94     The influence of water on the polyimide membrane module separation performance  
Table 6‐4. Ratio of membrane area demand for saturated and dry feed gases. 
Feed flow rate 
[l/min] 
Retentate pressure
[bar] 
  3  5   7 
20  1.51  1.11  1.05 
30  1.55  1.25  1.08 
40  1.56  1.37  1.14 
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Figure 6‐7. Influence of water vapor on the argon recovery in the retentate product stream. 
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6.5 Conclusion 
Water vapor reduces the permanent gas permeances with  increases  in water vapor 
activity.  This  effect  influences  the module  separation  performance  and  has  to  be 
considered during process development for humid gas streams. An available module 
model for dry feed gas was adapted to study the module performance of humid feed 
gases. The  impact of the water vapor activity on the permeance was described by a 
correction factor kk(aH2O). Then, the model was validated based on experimental data 
so it could be used for simulation dry and humid feed gas streams. 
The comparison of module separation performance showed a higher membrane area 
demand  for humid  gas  streams, while  the  achievable product  recovery was nearly 
unchanged. The stage cut reduction decreased with  increasing feed pressures, since 
the  feed  gas  dehydration was more  extensive.  The model  presented  here  can  be 
applied  in  process  design  where  the  best  solution  to  the  trade‐off  between 
membrane costs and effort required for gas drying in front of the membrane unit has 
to be determined. 
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7.1 Process development for argon plasma gas recovery 
This thesis focuses on the development of a membrane‐based process for plasma gas 
treatment. A plasma gas containing argon and hydrogen in the ratio 5:1 is used for a 
ceramic synthesis. The emerging by‐product carbon monoxide has to be removed to 
allow  recycling  of  the  plasma  gas.  Commercial  polymer  membranes  were 
characterized  to  determine  the  potential  of  the  membranes  for  the  defined 
separation task. A direct carbon monoxide removal as well as a methanation with a 
downstream methane separation had to be excluded, but a process combining water 
gas  shift  and  membrane  gas  separation  proved  promising.  The  water  gas  shift 
transfers carbon monoxide and water to carbon dioxide and hydrogen. Consequently, 
after the shift reaction carbon dioxide and the additionally generated hydrogen had 
to be removed from the plasma gas mixture.  
A model describing the module separation performance was  implemented  in Aspen 
Custom  Modeler  and  validated  by  experimental  data  of  binary  and  ternary  gas 
mixtures  in several membrane modules. This model was  installed  in Aspen Plus  for 
process design simulation.  
First,  stand‐alone  membrane  processes  were  investigated.  The  most  economic 
process  is a  two‐stage process with a recycle stream of  the second stage permeate 
back  in  front  of  the  compressor.  In  both  stages  a  different membrane material  is 
applied. In the first stage, a polyimide membrane is used to separate CO2 and H2 with 
low argon losses. In the second stage, a PEO based Polyactive membrane rejects most 
of  the H2 but  the CO2 passes the membrane. Here, the gas  is purified to a  low CO2 
concentration. By adapting  the membrane areas of  the  two  stages,  the achievable 
CO2 and H2 concentrations can be  set  independently. An argon  recovery of around 
94% can be achieved for the given boundary conditions. No additional hydrogen has 
to be added  to  reach  the  required Ar/H2  ratio  in  the plasma gas,  since a hydrogen 
excess occurs in the water gas shift. 
The main  drawback  of  the  proposed membrane  process  is  the  permeate  stream 
containing both hydrogen and carbon dioxide in high concentrations. Hydrogen could 
be  used  for  electrical  power  generation,  but  the  high  quantity  of  carbon  dioxide 
reduces  the  heat  value  significantly. Membrane  hybrid  processes  could  avoid  this 
disadvantage. A hybrid process combing an amine gas treatment for CO2 removal and 
a  two‐stage membrane process  for Ar/H2  separation  shows  the best performance. 
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The  selection  between  a  stand‐alone membrane  process  and  a membrane  hybrid 
process for an industrial application strongly depends on the plant size and site. The 
stand‐alone membrane unit is a simple process which can be easily adapt to changed 
plant sizes and boundary conditions. However, the usage of the low caloric hydrogen 
product  stream  is  required.  In  contrast,  the  MEA  absorption  membrane  hybrid 
process delivers high a purified CO2‐ and a H2‐stream. Energy  integration using  the 
waste heat of other processes offers a high potential for process optimization. 
Since the feed gas stream after water gas shift is water vapor saturated, the influence 
of water vapor on  the module separation performance had  to be  investigated. The 
membrane  in the first stage of the membrane process  is a polyimide membrane, so 
that  this membrane module  was  investigated  in  detail. Water  vapor  reduces  the 
permanent gas permeances of a polyimide membrane with  increasing water vapor 
activity.  The  module  model  for  dry  feed  gas  was  enlarged  by  implementing  the 
dependency of the permeance on the water activity by a correction factor ki(aH2O). A 
higher membrane area demand occurs for humid gas streams, while the achievable 
product recovery is nearly unchanged. The stage cut reduction decreases with raising 
feed pressures.  
The  optimum  operation  pressure  for  the membrane  units  in  both  the membrane 
stand‐alone process and the membrane hybrid process  is between 5 and 10 bar, so 
that the influence of the water vapor is still in a non‐negligible range. 
 
7.2 From process design to application 
The  experiments  and  simulation  results  showed  the  applicability  of  a membrane 
process  for plasma  gas  treatment.  The next  step  from process design  to  industrial 
application is the start‐up of a pilot plant. A pilot plant for the TyGRe process with an 
integrated gas permeation unit has been developed within the project. The assembly 
of the pilot plant was performed at the ENEA research center Trisaia in Southern Italy. 
The pilot plant  capacity amounts  to 20 kg/h  scrap  tire  resulting  in a gas  stream of 
around 23 m³ (STP) after the water gas shift.  
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Figure 7‐1. Flow sheet of the gas separation unit for argon recovery. 
 
Figure 7‐1 shows the flow sheet of the gas permeation unit for plasma gas recovery. 
Since the  inlet stream for the gas permeation unit  is at 450 °C after water gas shift, 
the gas is cooled down in a heat exchanger. The condensed water is separated by an 
ultra  filter  and  led  out  of  the  process  by  a  condensate  drain.  The  temperature  is 
monitored  by  a  temperature  sensor.  Then,  the  gas  stream  is  compressed.  During 
compression, the gas is heated up, so that a second heat exchanger  is implemented 
to ensure  the defined operating  temperature of 50  °C  for  the membrane modules. 
Here,  water  can  also  condensate,  so  that  a  second  water  separation  unit  is 
implemented. The  temperature  is monitored by a  second  temperature  sensor. The 
compressed gas  is  led  into  the membrane modules. Three  identical  lines are  set  in 
parallel which can be opened separately. Every  line has  two membrane modules  in 
series. The permeate of the first module  is  led out of the process. The permeate of 
the  second module  is  recycled back  in  front of  the  compressor. The  retentate and 
permeate  flow  rates  are  determined  by  rotameter.  The  feed  pressure  is  set  by  a 
control valve. A junction with a hand valve is provided in the retentate and permeate 
pipe  for  sampling.  The  gas  permeation  unit was  designed  flexible,  so  that  various 
modules and module configuration can be applied in further experiments. Figure 7‐2 
gives an impression of the gas permeation pilot plant. 
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Figure 7‐2. Gas permeation pilot plant unit for the TyGRe process. (1) membrane modules; 
(2) rotameter; (3) pressure control; (4) heat exchanger; (5) compressor; (6) heat exchanger 
after compression; (7) feed inlet; (8) retentate outlet; (9) permeate outlet. 
 
The start‐up of the pilot plant will be carried out stepwise. After a faultless operation 
of  the  tire  gasification  unit  and  the  ceramic  synthesis  reactor without  plasma  gas 
recycle  is  ensured,  the  gas  treatment  system  will  be  started.  Before  the  gas 
permeation unit is operated, a sufficient SiC particle separation from the plasma gas 
by cyclones and filters has to be proved, since non‐separated SiC particle would cause 
module blocking. During  the  test  runs,  the  flow  rate and compositions of  the  feed, 
the  retentate,  and  the  permeate  of  the  gas  permeation  unit  will  be  determined 
regularly. On the basis of these data, the long term module separation performance 
will be  investigated. Furthermore, the deviations of the experimental data from the 
defined  boundary  conditions will  be  analyzed.  Possible  variances  of  the  boundary 
conditions  will  be  considered  in  the  process  simulation.  The  process  design  and 
operating parameters could be adapted to optimize the process performance of the 
gas permeation unit. Next to the gas permeation unit, the other process units will be 
optimized  by  the  project  partner.  Finally,  the  pilot  plant  will  demonstrate  the 
technical applicability of the TyGRe process for waste tire recycling. 
  
 
